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RESUMO 

 

Foi realizado um estudo num modelo dinâmico desenvolvido através de um balanço de espécie para o 

oxigênio presente no fluxo de ar que alimenta um biorreator aerado, ao qual buscou-se estimar parâmetros 

para o processo de produção de metabólitos por microrganismos cultivados. O processo de transferência de 

massa nas fases gás-líquido presentes no biorreator foi analisado com relevância, pois a solubilidade de 

nutrientes líquido e gasosos (oxigênio molecular e dióxido de carbono) são 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 questão e se obter um maior controle da solubilidade de gases na fase líquida, 

faz-se uso de um sistema aerado através de um tubo de alimentação o qual injeta ar estéril na fase líquida. A 

partir de um modelo dinâmico com cinética celular adequada foi possível obter uma melhor representação da 

condição real, o que permitiu a identificação de parâmetros do processo. Para testar a confiabilidade do modelo 

foram feitas bateladas com diferentes microrganismos, dessa forma foi possível predizer com maior acurácia 

o comportamento real do processo de produção de metabólitos, assim como mostrar a confiabilidade do 

modelo para processos no biorreator aerado. 

 

Palavras chave: Modelo dinâmico, KLa, biorreator, aerado. 
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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, KLa, biorreactor, aerated 
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1-INTRODUÇÃO 

 

 Os avanços mais recentes dentro da área de biotecnologia e bioprocessos aumentou a produtividade e 

qualidade dos produtos vindos dessas áreas, devido a isso esses produtos participam fortemente dentro da 

economia mundial. Ter um controle, e identificar, os parâmetros de bioprocessos para manter a qualidade e o 

controle dos produtos gerados impacta de maneira significativa no desenvolvimento de tais processos, sua 

importância afeta até aspectos econômicos, como tratamento de águas residuais, produção de fármacos e 

vários outros consumíveis, todos esses processos são caros e sensíveis dentro de suas especificidades. Dessa 

forma otimizar esses processos visando a diminuição de custos e fatores limitantes é de extrema importância. 

O controle de aeração para aumentar a solubilidade de nutrientes como o oxigênio é um dos parâmetros mais 

comuns de bioprocessos (DUMONT et al., 2013; JUNIOR, 2018; NIEDZWIEDZ; LASZCZYK, 2014) 

 Conhecer como está disponível oxigênio dentro de um biorreator, ou mesmo em um bioprocesso, é de 

extrema importância e difícil mensuração. A quantidade de O2 no meio é um fator limitante para diversos 

bioprocessos aeróbicos, pois ele é afetado por diversos fatores: tipo de impulsor, geometria do biorreator, 

velocidade de agitação e vazão de ar, composição e propriedades do meio, concentração e morfologia do 

microrganismo e propriedades do biocatalizador. Por esses motivos este se torna um parâmetro a ser pensado 

no desenvolvimento e projeto de biorreatores, ou na execução de um bioprocesso, na comparação de eficiência 

entre biorreatores e no scale up desses equipamentos, conhecendo o perfil de O2 no biorreator é possível ajustar 

ele manipulando a areação e agitação do equipamento (CERRI et al., 2016; JUNNE et al., 2013; 

MOUTAFCHIEVA et al., 2013; SOUZA et al., 2014). 

 Através do coeficiente de transferência volumétrica de oxigênio (KLa) é possível obter o perfil de O2 

dissolvido no meio líquido de um cultivo, este parâmetro fornece informações importantes de como está a 

concentração de O2 ao longo do processo, assim como se é necessário ter um maior ou menor fornecimento 

de O2 ao processo, essa necessidade pode ser vista na produção 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 matemático o qual descreve o KLa em 

um biorreator aerado pelos parâmetros KLb e KLh, coeficiente de transferência de massa de O2 entre bolha e 

líquido e headspace e líquido, tal investigação foi realizada através da ferramenta de modelagem e simulação 

computacional desse processo. Por este motivo, o presente estudo busca desenvolver estudos nas áreas de 

modelagem e simulação de processos de geração de produtos biotecnológicos em biorreatores aerado a fim de 

realizar estudos de investigação preditiva capaz de reproduzir resultados experimentais padrões, com o auxílio 

de uma nova ferramenta de análise matemática que descreve as transferências de massa no interior do 

equipamento. 
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2-REVISÃO DA LITERATURA 

 

2.1-MODELAGEM E SIMULAÇÃO DE PROCESSOS FERMENTATIVOS 

 

 As ferramentas de simulação e modelagem são úteis na validação de projetos, desenvolvimento de 

processos, aumento de produção e diminuição de custos. O grande interesse da indústria e o avanço da 

tecnologia de computadores possibilitou o avanço na solução numérica de modelos que descrevem problemas 

de engenharia, com esse salto a modelagem passou de um campo científico para a engenharia aplicada. Um 

dos maiores diferencias no desenvolvimento dessa ciência é a grande geração de simuladores comerciais de 

processo, sendo funcionais e aplicáveis em várias áreas o seu uso é gigantesco e aplicável em vários objetivos. 

Apesar de todo o desenvolvimento dentro da ciência de modelagem ainda é necessário buscar o máximo de 

conhecimento e desenvolvimento dentro da área, essa necessidade vem do fato de muitos bioprocessos 

aplicados por anos terem uma série de complexidade, essa dificuldade dificulta a formulação de modelos, isso 

é visto na dificuldade de representar as complexas reações intracelulares de bilhões de células controlando seu 

ambiente extracelular (CRAVEN; WHELAN; GLENNON, 2014; PINTO; LAGE, 2001; SOARES, 2003). 

Toda área que usa ferramentas de modelagem busca relacionar um conjunto de variáveis que 

descrevem de forma adequada, dentro da precisão necessária ao problema, o caso que deseja ser estudado, 

todas essas relações são o modelo, em uma modelagem matemática esse modelo é constituído de equações 

algébricas-diferenciais. Um modelo tenta descrever o mais próximo possível da realidade um fenômeno, esse 

fenômeno é baseado nas variáveis, conjunto de observações experimentais, fornecidas ao modelo, tais 

variáveis estão sujeitas a erros de medida e incertezas experimentais (CRAVEN; WHELAN; GLENNON, 

2014; MENDES; VALDMAN; SOUZA JÚNIOR, 2011). 

Podemos classificar um modelo matemático de duas formar, modelo empírico ou teórico. Um modelo 

teórico se apoia em conceitos que descrevem de forma fundamentada todo o fenômeno que está sendo 

modelado chegando assim a um resultado amparado nos conceitos que o descrevem. Os modelos empíricos 

não necessitam essencialmente de conceitos teóricos, por esse motivo eles são restringidos a descrição de 

conjuntos específicos de pontos experimentais. A diferença de um modelo empírico e teórico pode ser crucial, 

afinal, enquanto o modelo empírico pode falhar durante a descrição do processo, no modelo teórico não haverá 

essa limitação, uma vez que todo o sistema já tem os conceitos necessários no modelo para o bom 

desenvolvimento da modelagem. Mesmo afirmando que um modelo empírico não apresenta uma exatidão 

deve-se lembrar de que o modele empírico precede o teórico, pois  quando o estudo e experimentação empírica 

apresenta um comportamento regular ele pode ser descrito em forma de leis que as quais integram os dados 

empíricos coletados(CHAPRA; CANALE, 2011; CRAVEN; WHELAN; GLENNON, 2014; PINTO; LAGE, 
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2001). 

Como descrito anteriormente um modelo pode ser a junção de fundamentos teóricos os quais expressa 

matematicamente as características de um sistema e ou processo, essa relação pode ser descrita da seguinte 

forma: 

 

variável dependente (variável independente, parâmetros, termos forçantes)f           2.1 

 

a equação 2.1 pode variar de uma simples relação algébrica para um conjunto de várias equações diferenciais 

onde a variável dependente é o comportamento ou o estado do sistema de estudo, variáveis independentes são 

dimensões onde o comportamento está sendo descrito, isso pode ser definido como o tempo ou espaço, 

parâmetros são as propriedades ou composição do sistema, termos forçantes são as influências externas que 

afetam o sistema em estudo(CHAPRA; CANALE, 2011).  

 Aplicar ferramentas de modelagem em bioprocesssos consiste em demonstrar por meio de equações 

matemáticas os balanços de massa de cada componente participante do processo, esse processo é decorrido 

em biorreatores, a descrição matemática desse balanço deve estar relacionada as transformações bioquímicas 

do processo e ás velocidades dessas transformações. Um bioprocesso real tem uma grande carga de 

complexidade, devido os fundamentos físico-quimicos, bioquímicas e genéticos, junto com limitações 

matemáticas nos faz estimar modelos que possam ser ideais, que possam seguir as propriedades mais 

adequadas do processo, pois o modelo deve ter um grau de complexidade e solução economicamente viável e 

um esforço computacional possível de ser executado. Criação de modelos auxiliam na otimização e controle 

de bioprocessos, por ter essa função o desenvolvimento dessa ciência possibilita compreensão e melhoria pelas 

ferramentas disponíveis da simulação, otimizando a implementação de malhas de controle de bioprocessos, 

sendo úteis até no seu monitoramento e diagnóstico  (MENDES, 2012; NOORMAN, 2011; SCHMIDELL et 

al., 2001) 

 Os modelos que descrevem fermentações podem ser alocados em dois grandes grupos, modelos 

fenomenológicos e entrada-saída. Modelos fenomenológicos são fundamentados em hipóteses e correlações 

teóricas e ou empíricas, relacionando essas informações é possível explicar os fenômenos e o comportamento 

do processo estudado, é essencial que estes modelos possam ser baseados em equações de conservação de 

massa, energia e quantidade de movimento e nos conhecimentos da físico-química, pois isso torna o modelo 

mais confiável para interpolações e extrapolações ao serem comparados a modelos puramente 

empíricos.(NOORMAN, 2011; SCHMIDELL et al., 2001) 

Os princípios mais básicos de balanços de massa, velocidade de transporte e termodinâmica são 
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adaptáveis e fundamentam adequadamente o processo que será descrito, porém esses princípios não podem 

ser aplicados efetivamente em cinéticas de transformação, modelos cinéticos, pois já existe fundamentos 

distintos para as fermentações, esse fato é bem conhecido na produção da penicilina, pois os seus valores de 

rendimento de estimados a cerca de 70 anos atrás não foi atingido, essa impossibilidade não é devido a 

insuficiência nos equipamentos usados, ela surge pela própria limitação do metabolismo do microrganismo, 

suas cinéticas de geração de produto. Pelo modelo cinético podemos definir dois grupos de modelos, modelos 

estruturados e não estruturados, o primeiro refere-se a modelos que levam em consideração os componentes 

intracelulares dos componentes biológicos do modelo, com isso é possível entender o estado das células e o 

seu comportamento diante das mudanças do meio ambiente, no segundo modelo não estruturado todo o 

material celular é descrito por uma variável, sem levar em consideração o seu os componentes intracelulares. 

É possível atribuir outra classificação ao modelo a partir do comportamento dos microrganismos, existem 

modelos segregados onde os microrganismos tem diferentes aspectos como, espécies, idade da colônia, 

tamanho de estrutura biológica e de metabolismo, enquanto que os modelos não segregados a população é 

homogênea em todos os aspectos.(NOORMAN, 2011; SCHMIDELL et al., 2001; WANG et al., 2015). 

 Os modelos entrada-saída são constituídos de relações empíricas para descrever a influência que 

alteram as variáveis de entrada ou nas de saída ou as medidas do processo, com esses modelos é possível 

descrever as condições de um sistema, saídas do mesmo, com uma quantidade definida de variáveis de entrada 

medidas (SCHMIDELL et al., 2001). 

 A principal base da formulação de um modelo matemático para um bioprocesso é a escrita do seu 

balanço material, o balanço é fundamentado na lei da conservação de Antoine Laurent Lavoisier: “Na natureza 

nada se cria, nada se perde, tudo se transforma” o balanço material é basicamente a aplicação deste conceito 

(FELDER; ROUSSEAU, 2005; HIMMELBLAU; RIGGS, 2014; LIN, 1995). A equação geral para balanço 

de um sistema ´contém a seguinte forma: 

  

               
  sai    acumula

Taxa da grandeza Taxa da grandeza Taxa da grandeza Taxa da grandeza
que entra que gerada ou consumida que

          2.2 

 

a entrada pode ser chamada de alimentação, é todo componente que entra no sistema, o termo geração é todo 

e quaisquer componentes que podem ser gerados dentro do sistema durante o processo sendo descrito por 

cinéticas, saída é o ponto onde os produtos ou rejeitos são retirados do sistema, consumo é a taxa de 

desaparecimento de componentes durante o processo, também é representado por uma cinética, e o acúmulo 

é o quanto de substancias são depositados no sistema durante o processo (FELDER; ROUSSEAU, 2005; 

FOGLER, 2012). 
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 Podemos identificar um bioprocesso como o processo no qual há a ação de um ou mais agentes 

biológicos, durante esses processos são empregadas operações que visam o tratamento do substrato para que 

seja possível ocorrer a conversão em produto por rota bioquímica e para no fim ser submetida aos processos 

de downstream (tratamentos aplicados ao final de uma fermentação para recuperar o produto desejado). A 

fermentação sendo um tipo de bioprocesso, pode ser executada de forma contínua, descontínua e ou 

semidescontínua, este trabalho foi feito a partir de fermentações descontínua. Fermentações descontínuas são 

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 condições ótimas para o seu desenvolvimento, 

ao fim do processo o produto é descarregado e é submetido aos tratamentos finais adequados a ele. Os processo 

fermentativos descontínuos, em relação aos contínuos, tem menos riscos de contaminação e são muito 

flexíveis na sua operação, porém seus processos podem não ter grandes rendimentos e passam por longos 

períodos com o processo fermentativo parado, tempo de descarga e lavagem do fermentador (DE SIQUEIRA, 

2013; SANTOS, 2008). 

 Existem duas principais formas de fermentação para gerar produtos de interesse, essas formas são 

chamadas de fermentação submersa e fermentação em estado sólido. A fermentação sólida é efetuada em 

substratos no estado sólido, na ausência ou com pouca água livre disponível, esse processo é desenvolvido 

sobre a superfície da matéria a ser fermentada, geralmente o material consegue absorver água para isso, são 

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

A fermentação 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 são controlados 

com maior facilidade além da possibilidade na recuperação dos produtos de interesse com maior eficiência 

em procedimentos de downstream. Esta técnica é chamada de fermentação submersa por ser executada em 

meio fermentativo líquido, desta forma os nutrientes como peptonas, açucares e substâncias complexas, 

vitaminas e ions, e fontes indutoras para a geração dos produtos de interesse encontram-se solúveis e 

disponíveis no meio liquido e com grande disponibilidade de água livre, essa técnica é mantida a uma agitação 

constante para manter uma aeração ideal e homogeneidade dos nutrientes (OLIVEIRA et al., 2012; 

ORLANDELLI et al., 2012). 

 

2.2-REATORES 

 

A forma mais simples de definir o que são biorreatores (reatores bioquímicos, ou reatores biológicos) 

é a qual os descrevem como um recipiente utilizado para efetuar uma ou mais reações biológicas 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 conversão de substrato em produto, para isso o 

equipamento deve manter condições ótimas para que os vetores biológicos possam ter a maior atividade 

possível. Com estes conceitos definidos é possível 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 possível 

separar este equipamento em duas classes: reatores enzimáticos 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 

são os mais conhecidos e os mais utilizados, de forma geral, a sua utilização na indústria vem sido largamente 

efetuada desde 1940 na geração de inúmeros produtos como enzimas, antibióticos, vitaminas, ácidos 

orgânicos, solventes, e ou no tratamento de resíduos industriais e ou domésticos. Tal equipamento é o coração 

de qualquer processo de conversão de uma matéria prima em um produto final, sendo o único  componente 

insubstituível (HILL; ROOT, 2014; SCHMIDELL et al., 2001).  

 Para entender o desempenho de biorreatores é necessário entender os fenômenos físicos e biológicos 

que ocorrem no seu interior. Os fenômenos físicos que influenciam o desempenho de processos de um 

biorreator são os seguintes: 

 Padrão de fluxo do substrato juntamente com o seu tempo de circulação; 

 Eficiência na disponibilização de ar no tanque de reação, assim como o volume de gás o qual ele pode 

reter; 

 Transferência de massa de oxigênio no seu interior; 

 Capacidade de homogeneizar o todos os elementos do tanque e todos os efeitos referentes ao 

cisalhamento desta homogeneização no tanque de reação. 

os efeitos mencionados anteriormente podem ser controlados manipulando a geometria do biorreator e o seu 

agitador (efetuar ajustes na agitação) assim como manipular a viscosidade do substrato usado no processo e 

as tensões interfaciais, esses dois fenômenos afetam as bolhas de gases geradas durante os processos efetuados 

nos biorreatores. Os fenômenos biológicos que afetam a utilização de biorreatores são: 

 Taxa de crescimento celular; 

 Produtividade celular; 

 Taxa de absorção de substrato; 

geralmente essas informações são obtidas em ensaios laboratoriais, muitas vezes decorridos em condições 

muito distantes das grandes escalas. Portanto entender essas propriedades afetam significativamente o 

desempenho global de qualquer processo executado em um biorreator. Entender outras áreas como: 

engenharia de bioprocessos, balanço de massas e energia, transferência de massa e calor, entre outras são 

necessárias para ter uma melhor descrição do desempenho de biorreatores. Como a necessidade de informação 
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é muito grande o desenvolvimento de biorreatores é uma das áreas mais complexas para se atuar (DUNN et 

al., 2009; SILVA, 2013). 

Para todos os problemas possíveis que possam afetar um bom processo fermentativo em biorreatores 

é possível estudá-los e analisá-los com a ajuda de ferramentas computacionais, estabelecendo modelos 

matemáticos, modelos os quais tem a capacidade de descrever e simular os fenômenos e efeitos ocorridos no 

equipamento nos dando uma descrição do desempenho do mesmo, pela figura 1 é possível estimar um fluxo 

das informações necessárias para o estabelecimento de um modelo matemático. Como mostrado na Figura 1 

um modelo matemático pode descrever um processo no biorreator, com o uso dessa ferramenta é possível 

analisar as interações dos fenômenos físicos e biológicos ocorridos em um biorreator, não importando a escala 

do processo. Por mais complexo que o processo possa ser ele poderá ser solucionado, se todas as informações 

relacionadas ao equipamento forem bem analisadas e combinadas com sucesso no modelo, possibilitando a 

solução do mesmo e expressando resultados bem definidos sendo possível definir taxas de produção de células 

e produtos, seletividade do produto, o controle ideal dos processos com uma considerável exatidão e confiança 

(DUNN et al., 2009). 

 Existe um grande leque de reatores na indústria química e todos são voltados para várias finalidades, 

a quantidade de modelos é tão grande que é possível achar mais de um tipo de reator para o mesmo processo, 

isso pode ser visto no processo de nitração do tolueno onde é possível usar reatores em processo descontínuo, 

o de tanque agitado em processo continuo e reatores de tanque agitados em série, também é possível usar 

apenas um reator para a execução de mais de um processo, como reatores de fluxo do tipo tubular, utilizados 

na nitração de glicerina, na sulfonação de compostos aromáticos, ou reações em fase gasosa, tais como o 

craqueamento térmico ou a nitração de parafinas. (FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF, 2011). Os 

biorreatores são usados em muitos processos de produção, a quantidade de produtos gerados com biorreatores 

é imensa, um exemplo é a produção 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 anaeróbicos ou aerados do tipo membrana são 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 – Descrição das informações necessárias para gerar um modelo matemático de um biorreator. 

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

 

 Mencionado anteriormente, existe inúmeras configurações de biorreatores e as suas aplicações são 

duas vezes maior do que o número 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 será descrito os principais pontos e informações dos 

modelos mais comuns de biorreatores, partindo da ideia de que existe duas configurações físicas de 

biorreatores, os do tipo tanque e tipo tubo (HILL; ROOT, 2014). Neste trabalho será usado apenas os reatores 

do tipo tanque. 

 Os biorreatores do tipo tanque ideais tem a capacidade de manter toda a sua composição interna e sua 

temperatura homogênea em qualquer ponto do seu tanque de reação, ele pode ser operado de muitas formas, 

Figura 2, os modos de operação suportados são três, batelada, semibatelada e fluxo continuo. Na operação em 

batelada, Figura 2 A) o substrato é carregado no equipamento e permanece no mesmo todo o processo, o 

produto também é retirado integralmente no final do processo, todo e qualquer elemento do tanque do 

biorreator apresentara a composição homogênea em qualquer ponto do seu tanque, porém, essa composição 

será variável com o tempo, biorreatores em batelada são mais eficientes em processo que geram pequenas 

quantidades de material ou na produção de diversos produtos com um único equipamento, as reações líquidas 

em que é necessário produzir uma pequena quantidade de produto o reator em batelada é mais eficiente, o 

modo batelada é muito útil para definir dados de processos, como a cinética da reação. Não são eficientes em 

reações gasosas de escala comercial. (DA RÓS et al., 2010; FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF, 2011; 

HILL; ROOT, 2014). 

A operação em batelada é efetuada preferencial em tanques cilíndricos posicionados verticalmente, 

essa geometria é mais empregada devido a sua facilidade de limpeza e o menor custo na sua fabricação, o 

tanque pode ser feito de aço comum ou inoxidável, porém é mais vantajoso usar materiais de vidro ou 

polímeros na superfície interna evitando problemas de corrosão e sanitização, o sistema de agitação é 



 

22 
 

influenciado pelo diâmetro do tanque, devido a isso pode ser necessário a utilização de sistemas de agitação 

mais complexos, agitação fornecida por palhetas de diversas configurações e ou por borbulhamento forçado 

por uma bomba externa ou embutida. Tanto no equipamento quanto na operação em batelada é necessário 

efetuar um controle energético do sistema com trocadores de calor, a configuração desse trocador de calor 

pode ser diverso, sendo acoplado ao equipamento ou por artifícios 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 resistência elétrica ou por 

queima direta,  a escolha do método vai depender da área do  equipamento, possíveis incrustações e as 

exigências de calor do processo (FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF, 2011; HILL; ROOT, 2014). 

Os reatores que operam em modo batelada são efetivos para o uso em bancada, porém não são muito 

efetivos na escala industrial, pois eles não suportam grandes quantidades de sistemas imobilizados e sofrem 

muito com as tensões de cisalhamento causadas pela agitação mecânica, eles exigem um grande volume para 

ter um bom rendimento, o tempo de conversão de substrato em produto é muito grande e o tempo para separar 

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

Na Figura 2 B) é descrito a operação em fluxo contínuo, ele é representado por um CSTR (reator de 

tanque agitado continuamente) onde ele é parcialmente preenchido com substrato enquanto existe uma 

alimentação do mesmo até atingir o produto final, ele pode também ser usado em modo de semibatelada. A 

operação em fluxo continuo é preferencialmente mais usada em processos que exigem uma maior capacidade 

de processamento. Os CSTR são os reatores do tipo tanque mais usados em modo de fluxo contínuo, pois eles 

podem ser usados em série, onde cada CSTR ligado vai executar uma etapa do processo a ser efetuado, essa 

forma de operação é usada com frequência na transesterificação de biodiesel aproveitando ao máximo a 

vantagem de poder ter etapas de separação entre os tanques, evitando a inibição pelo produto ou subproduto 

do processo, um exemplo é a separação do glicerol liberado na transesterificação do biodiesel (FROMENT; 

DE WILDE; BISCHOFF, 2011; HILL; ROOT, 2014; SILVA, 2013) 

 Na Figura 2 C), D) e E) está apresentada a operação em semibatelada, ele pode ser divido em três 

formas de operação, no modo C) o equipamento é alimentado com substrato ininterruptamente, no modo D) 

enquanto a um substrato é considerado continuo, os restantes são considerados em forma de batelada, na 

operação E) há uma vazão constante de produto no tanque, onde o equipamento é carregado com o substrato 

e o produto é retirado a medida que o produto é formado. A operação de semibatelada pode ser efetuada no 

mesmo equipamentos que são feitos as operações de batelada, no entanto os projetos dos reatores que operam 

em semibatelada são os mais difíceis de serem estudados, pois o seu sistema é considerado aberto e em 

condições não estáveis, no entanto tal modo de operação é muito eficiente na seletividade de reações em fase 

líquida, isso é possível pois nele é muito prático controlar o surgimento de subproduto indesejáveis efetuando 

um simples controle na alimentação do substrato (FOGLER, 2012; FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF, 
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2011; HILL; ROOT, 2014). 

 

Figura 2 – Modos de operação de reatores do tipo tanque. 

Fonte: Gerado a partir do trabalho de (HILL; ROOT, 2014) 

 

2.3-TRANSPORTE DE OXIGÊNIO EM REATORES  

 

 Bioquimicamente a molécula de O2 é o último receptor de elétrons na cadeia respiratória, isso é devido 

a redução do O2 à água por íons H+, o oxigênio oxida as coenzimas NADH e FADH2 da glicose e do ciclo de 

Krebs. Todo esse processo no qual o oxigênio participa permite o armazenamento de energia nas células pela 

conversão de ADP em ATP, essa conversão gera energia necessária para as reações síntese de biomoléculas 

essenciais para manutenção celular e obtenção de produtos de interesse. Caso a disponibilidade de oxigênio 

não seja o suficiente para o meio as células direcionam parte do fluxo de carbono para um metabolismo 

fermentativo, gerando produtos indesejáveis, diminuindo a geração de biomassa e de proteínas recombinantes 

(JUNIOR, 2014) 

Dos nutrientes que estão disponíveis em um meio de cultura para microrganismos o oxigênio é o nutriente 

menos solúvel de todos que estão disponíveis, para aumentar a disponibilidade de oxigênio solúvel no meio 

são empregados sistemas de aeração e agitação que aceleram o processo de solubilização facilitando a chegada 

de oxigênio nas células. Os microrganismos que tem o metabolismo aeróbico exigem uma demanda 
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progressiva de oxigênio para a manutenção das suas atividades biológicas, crescimento e à respiração celular, 

devido a isso é muito comum em bioprocessos haver a mesma necessidade de oxigênio, independente da forma 

de operação do bioprocesso. A demanda de oxigênio pode sofrer interferência de alguns fatores como, o tipo 

de microrganismo ou célula usado no bioprocesso, a fase de crescimento do microrganismo, a velocidade do 

crescimento celular e a concentração de células no meio. A distribuição insuficiente de oxigênio no meio, 

devido as configurações adotadas ao reator, pode prejudicar o desenvolvimento de uma operação, essa 

interferência pode ser observada em tratamentos de esgotos, pois a insuficiência de O2 é um fator limitante 

para as reações de oxidação de amônia.(BUSTAMENTE, 2013; GARCIA-OCHOA; GOMEZ, 2009; THANS, 

2008; YE et al., 2012). 

É possível esquematizar as principais etapas do transporte de oxigênio desde uma bolha ou meio gasoso 

até a célula consumir o oxigênio, oito são os obstáculos que dificultam o transporte de massa de oxigênio 

(AJADIR FAZOLO; FORESTI; ZAIAT, 2001; GARCIA-OCHOA; GOMEZ, 2009). Esses obstáculos são os 

seguintes: 

1. Entre o seio do gás da bolha e a interface gás-líquido 

2. Interface gás-líquido 

3. Próximo à interface gás-líquido, entre essa interface e o meio líquido 

4. Meio líquido 

5. Entre o meio líquido e a interface líquido-sólido (resistência externa) 

6. Interface líquido sólido 

7. Fase sólida (resistência interna) 

8. Sítios de reação bioquímica (dentro do microrganismo) 
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Figura 3 – Esquema dos obstáculos do transporte de massa de oxigênio da bolha até o consumo da célula. 

Fonte: Gerado a partir do trabalho de (AJADIR FAZOLO; FORESTI; ZAIAT, 2001) 

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

líquido que carrega uma película estagnada de ar na interface gás-líquido e o seio gasoso, similarmente é 

admitido a existência de outra película, porém de líquido estagnado circundando a bolha de ar. Com base na 

teoria anterior é possível definir a taxa volumétrica de oxigênio, ou sua concentração, em cultivos de 

microrganismo aeróbicos, para isso é empregado o uso de uma equação que a qual relaciona a concentração 

de oxigênio dissolvido na fase líquida em equilíbrio com a pressão parcial de oxigênio da fase gasosa (CS), a 

concentração do oxigênio na fase líquida (C) e o coeficiente volumétrico de transferência de oxigênio (kLa): 

 

2 ( )
O

L S

dC
k a C C

dt
          2.3 

 

o kLa é um coeficiente vindo do produto de dois termos, coeficiente convectivo de transferência de massa (kL) 

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

volume útil do biorreator (V): 

 

bolhasA
a

V
         2.4 



 

26 
 

os temos Abolhas e V dependem das seguintes variáveis, as propriedades físicas do líquido ( densidade, 

viscosidade dinâmica e tensão superficial), difusividade da molécula de O2 no líquido e a intensidade de 

agitação e vazão de alimentação de ar. A determinação do kLa é um parâmetro de avaliação da transferência 

de oxigênio em biorreatores levanto em consideração as condições de operação e a geometria do sistema 

(AJADIR FAZOLO; FORESTI; ZAIAT, 2001; BUSTAMENTE, 2013; ESPERANÇA, 2014; GUERREIRO, 

2013; JUNIOR, 2014; THANS, 2008). 

 O kLa é um parâmetro importante, com este parâmetro bem definido é possível comparar a eficiência 

de misturadores e biorreatores, ele também descrever com grande satisfação a maneira que o O2 se difunde da 

fase gasosa para o líquido, podendo estabelecer a demanda adequada de O2 na cultura, dessa forma é essencial 

determinar o kLa nos processos fermentativos de biorreatores, com esse coeficiente definido é possível efetuar 

ajustes no equipamento (rotor, geometria do biorreator velocidade de agitação e vazão de ar), composição e 

propriedades do meio, concentração e morfologia do microrganismo e propriedades do biocatalizador, visando 

melhorar a disponibilidade de O2 durante o processo fermentativo. Para determinar o kLa é possível empregar 

três métodos distintos, método químico, método físico, método biológico. (BUFFO, 2016; BUSTAMENTE, 

2013; JUNIOR, 2014; MOUTAFCHIEVA et al., 2013; MÜLLER; MURRAY; MACHNE, 2012). 

 O método químico para medição do kLa mais comum é o de oxidação de sufito por O2. A oxidação do 

sulfito é baseada na rápida oxidação do sulfito de sódio (Na2SO3) ao sulfato de sódio (Na2SO4), a concentração 

de O2 é medida por um eletrodo que analisa até todo o Na2SO3 seja oxidado a Na2SO4, o ensaio é laboratorial 

e o tempo de ensaio é em horas, o método é muito trabalhoso e limitado(ARAÚJO, 2009; BUSTAMENTE, 

2013; JÚNIOR, 2015; MOUTAFCHIEVA et al., 2013).   

 As medidas de kLa por métodos físicos podem ser feitos pelo método dinâmico, nesse método é 

analisado a concentração de O2 dissolvido no meio, para isso é borbulhado nitrogênio (N2) no meio liquido 

para levar a concentração de O2 a zero, após atingir esse nível é borbulhado ar ou O2 com uma vazão 

conhecida, o kLa é estimado pela equação descrita no trabalho de (BUSTAMENTE, 2013; SCARGIALI et al., 

2010). 

 Analise na fase de gás é uma técnica biológica de estimar o kLa, nela é medido a concentração de O2 

na entrada do fluxo de ar e na saída, nesse método a fração de oxigênio consumido é extremamente relevante, 

pois se não houver um grande valor de consumo a variação de O2 na entrada até a saída não será significativa 

necessitando utilizar outro método para medir o kLa(GARCIA-OCHOA; GOMEZ, 2009; MOUTAFCHIEVA 

et al., 2013). 
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3-METODOLOGIA 

 

As bateladas foram feitas em um biorreator aerado com volume máximo de 10 litros, figura 4, no 

biorreator foi efetuado três ensaios efetuando medidas do oxigênio 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 LabISisBio da UFPA. Utilizado para obter os resultados 

experimentais deste trabalho. 

Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho 

 

As equações que descrevem o modelo matemático do problema foram desenvolvidas através de um 

balanço de espécies para a espécie gasosa, O2, baseadas no estudo proposto por (MÜLLER; MURRAY; 

MACHNE, 2012), o modelo descreve a transferência de massa no biorreator, o modelo é aplicado nas fases 

líquida, head space e bolha, as equações que iram descrever a transferência de O2 estão presentes nas eqs. 3.1-

3.3. A Figura 5 apresenta um esquema teórico do biorreator utilizado para fazer as proposições do modelo, na 

figura estão descritas as fases onde será aplicado o estudo. As medidas físicas fixas do biorreator usados nas 

simulações estão disponíveis na Tabela 1. 
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Tabela 1. Dados utilizados nas simulações. 

Vl (m3) Vb (m3) Vh (m3) g (m3/h) Cg,in (mol/m3) Ah (m2) Ab (m2) Al (m2) VT (m3) 

0,0076 1,4137x 10-5 0,00594 0,75 23,3413 0,0283 0,0028 0,0283 0,00761414 

 

      Figura 5 - Esquema do Biorreator. 

Fonte: Gerado a partir do trabalho de (WANG et al., 2017) 

 

Balanço de massa (O2) para a parte líquida do biorreator: 

 

 
𝑑𝑐𝑙

𝑑𝑡
= 𝑘𝐿,𝑏

𝐴𝑏

𝑉𝑙
(𝑘𝐻𝑐𝑏 − 𝑐𝑙) + 𝑘𝐿,ℎ

𝐴ℎ

𝑉𝑙
(𝑘𝐻𝑐ℎ − 𝑐𝑙) + 𝑞𝑐𝑒𝑙𝑙    3.1 

 

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

 

𝑑𝑐𝑏

𝑑𝑡
=

𝜑𝑔

𝑉𝑏
(𝑐𝑔,𝑖𝑛 − 𝑐𝑏) − 𝑘𝐿,𝑏

𝐴𝑏

𝑉𝑏
(𝑘𝐻𝑐𝑏 − 𝑐𝑙)    3.2 

 

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

 

𝑑𝑐ℎ

𝑑𝑡
=

𝜑𝑔

𝑉ℎ
(𝑐𝑏 − 𝑐ℎ) − 𝑘𝐿,ℎ

𝐴ℎ

𝑉ℎ
(𝑘𝐻𝑐ℎ − 𝑐𝑙)               3.3 
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onde Cl, Cb, Ch e Cg,in são as concentrações de O2 na fase líquida, bolha, head space e e na entrada da aeração 

respectivamente, em mol/m3, KL,b e KL,h são os coeficientes de transferência de massa entre bolhas e liquido, 

head space e líquido, respectivamente em m/h, KH é a constante de Henry , Ab, Ah são a área de transferência 

de massa entre as bolhas e o líquido e entre head space e o líquido, respectivamente em m2, Vl, Vb e Vh são 

os volumes das áreas do tanque de líquido, head space e bolhas em m3, enquanto o φg é a taxa de fluxo de gás 

em m3/h. O termo qcell, eq. 4, é referente a taxa de respiração da célula em mol/m3h: 

 

𝑞𝑐𝑒𝑙𝑙 = − (
𝜑𝑔

𝑉𝑙
) 𝐶𝑔,𝑖𝑛

𝑉𝑚𝑎𝑥𝐶𝑙(𝑡)

𝑘𝑚+𝐶𝑙(𝑡)
                                                      3.4 

 

onde km e Vmax são parâmetros cinéticos do modelo proposto, ele representa uma medida da atração da enzima 

pelo substrato e a velocidade máxima da reação, explicado por FOGLER (2012). 

 As eqs. (3.1-3.3) foram solucionadas numericamente empregando-se o pacote de solução de equação 

diferenciais ordinárias do software Mathematica, e com o comando NDSolve desse software que soluciona 

numericamente equações diferenciais, com as seguintes condições iniciais: 

 

𝐶𝑏(𝑡 = 0) =  𝐶𝑔,𝑖𝑛; 𝐶𝑙(𝑡 = 0) = 0; 𝐶ℎ(𝑡 = 0) = 0   3.5-3.7 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

30 
 

4-RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

 Em todas as bateladas, o ensaio com a bactéria e levedura, foi estimado a quantidade de O2 dissolvido 

(DO) na fase líquida usando o medidor digital do próprio biorreator, exceto o terceiro ensaio, os dados foram 

obtidos do trabalho de SOUZA (2016). Foi feito uma análise a mais tratando os dados disponíveis no trabalho 

de MÜLLER; MURRAY; MACHNE (2012).  

 

Figura 6 – Perfil da fração de oxigênio na fase líquida da primeira batelada, onde A é o perfil descrito pelo modelo de (MÜLLER; 

MURRAY; MACHNE, 2012) e os parametros de C, B é o perfil com o mesmo modelo pórem com os parametros otimizados para 

o 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 fração de oxigênio na fase líquida da segunda batelada, onde A é o perfil descrito pelo modelo de (MÜLLER; 

MURRAY; MACHNE, 2012) e os parametros de C, B é o perfil com o mesmo modelo pórem com os parametros otimizados para o 

modelo e C é o pérfil com o modelo proposto no trabalho.  

Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho. 

  

Com o primeiro ensaio efetuado com a bactéria foi possível gerar os gráficos da figura 6, onde o gráfico 

A mostra a fração de oxigênio na fase líquida do biorreator descrito pelo modelo desenvolvido por (MÜLLER; 

MURRAY; MACHNE, 2012) com os ajustes no KL,b e KL,h  aplicados no modelo desenvolvido para esse 

trabalho, gráfico C, pelo gráfico A a reta laranja que descreve o perfil calculado pelo modelo indica que haveria 

uma grande quantidade de O2 dissolvido na fase líquida, perfil que não condiz com o ensaio experimental, 

pontos vermelhos, ajustando KL,b e KL,h  para  o modelo de (MÜLLER; MURRAY; MACHNE, 2012) foi gerado 

o gráfico B, os valore estimado de KL,b e KL,h foram 68 m/h e 60 m/h, esses valores indicam que ao longo da 

batelada a concentração de O2 diluído na fase líquida seria maior do qual foi medido experimentalmente. No 
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gráfico C é possível ver o ajuste atingido com o modelo proposto neste trabalho, o modelo seguiu a tendência  

dos pontos experimentais, os valores de KL,b e KL,h que proporcionaram esse ajuste foram180 m/h e 70 m/h, os 

parâmetros da cinética de Michaellis Menten adotados para o ajuste foram retirados dos trabalhos de 

(HERTZBERGER, 2018; YI; KOT; BEZKOROVAINY, 1998). 

 Com os valões de KL,b e KL,h estimados é possível ajustar a areação do processo adequando o ambienta 

ao microrganismo, no caso de uma fermentação com Lactobacillus essa aeração pode ser opcional, uma vez 

que esse organismo consegue migrar de um metabolismo aeróbico para um anaeróbico, (RICCIARDI et al., 

2014; SASAKI et al., 2014), no entanto esse comportamento não é muito interessante, para isso é importante 

manter o perfil ideal de O2 no meio, esse controle é melhor feito ajustando o parâmetro KL,b. 

O segundo ensaio foi efetuado com a levedura Saccharomyces, foi possível gerar os gráficos da figura 

7, onde o gráfico A mostra a fração de oxigênio na fase líquida do biorreator descrito pelo modelo 

desenvolvido por (MÜLLER; MURRAY; MACHNE, 2012) com os ajustes no KL,b e KL,h  aplicados no modelo 

desenvolvido para esse trabalho, gráfico C, pelo gráfico A a reta laranja que descreve o perfil calculado pelo 

modelo não está presente, pois os parâmetros KL,b e KL,h  descrevem uma quantidade de O2 dissolvido na fase 

líquida tão grande a qual não é possível ver na escala do gráfico, esse comportamento não é compatível com 

o ensaio. Ajustando KL,b e KL,h  para o modelo de MÜLLER; MURRAY; MACHNE, (2012) foi gerado o 

gráfico B, os valores estimado de KL,b e KL,h  descreveram uma diminuição na concentração de O2 diluído na 

fase líquida logo no início do processo seguido de um sutil aumento, em seguida a fração de O2 fica constante, 

no entanto esse comportamento não segue a tendência da batelada.  
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Figura 8 – Perfil da fração de oxigênio na fase líquida da terceiraa batelada, onde A é o perfil descrito pelo modelo de (MÜLLER; 

MURRAY; MACHNE, 2012) e os parametros de C, B é o perfil com o mesmo modelo pórem com os parametros otimizados para 

o modelo e C é o pérfil com o modelo proposto no trabalho.  

Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho. 

 

O gráfico C da figura 7 apresenta o ajuste conseguido pelo modelo proposto neste trabalho, o modelo 

conseguiu agregar grande parte dos pontos experimentais, os valores de KL,b e KL,h que ajustaram a reta foram 

0,068 m/h e 9,05 m/h, os parâmetros 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 formação irregular de 

peletes da levedura (CURRAN; BUGEJA, 2014; GALANAKIS et al., 2012). Essa má formação de peletes 

dificulta a aeração do meio, resultando em um valor menor de KL,b no ajuste, isso faz com o a transferência 

de O2 entre o headspace e a fase líquida seja mais significativo, resultando em um valor maior no KL,h. 
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O terceiro ensaio efetuado foi obtido a partir dos dados disponíveis na tese de SOUZA (2016) com eles 

foram construídos os gráficos da figura 8, onde o gráfico A mostra a fração de oxigênio na fase líquida do 

biorreator descrito pelo modelo desenvolvido por (MÜLLER; MURRAY; MACHNE, 2012) com os ajustes no 

KL,b e KL,h  aplicados no modelo desenvolvido para esse trabalho, gráfico C, pelo gráfico A a reta laranja, o 

perfil calculado pelo modelo, indica que haveria uma grande quantidade de O2 dissolvido na fase líquida, 

valores tão grandes que não estão na escala do gráfico, tal perfil não condiz com o ensaio experimental, uma 

vez que os valores medidos de DO estão abaixo de 1 na escala do gráfico.  

Ajustando KL,b e KL,h  para  o modelo de (MÜLLER; MURRAY; MACHNE, 2012) foi gerado o gráfico 

B, os valores estimado de KL,b e KL,h foram 48 m/h e 74,5 m/h, esses valores foram os que melhora adequaram 

a reta para o modelo de MÜLLER; MURRAY; MACHNE (2012), porem mesmo esses valores não conseguiram 

ajustar de forma adequada o perfil de O2 diluído no meio, esse ajuste não atinge os níveis de O2  no meio, a reta 

fica bem abaixo dos pontos finais do ensaio experimental.  

No gráfico C é possível ver o ajuste atingido com o modelo proposto neste trabalho, o modelo seguiu a 

tendência dos pontos experimentais, os valores de KL,b e KL,h que proporcionaram esse ajuste foram 13,5 m/h e 

11 m/h, os parâmetros da cinética de Michaellis Menten adotados para o ajuste foram retirados do trabalho de 

SOUZA (2016). Com o Ajuste foi possível seguir satisfatoriamente a tendência dos pontos coletados durante o 

experimento. 

Com Os dados do trabalho de MÜLLER; MURRAY; MACHNE (2012) foi gerado os gráficos da figura 

9, com a aplicação do modelo desenvolvido neste trabalho foi possível descrever o perfil de O2 na fase líquida 

com maior exatidão, quando comparado com o gráfico do trabalho fonte. No trabalho de MÜLLER; MURRAY; 

MACHNE (2012) para conseguir um ajuste adequado a reta calculada, ele usou de outros modelos e condições 

para atingir um modelo que pudesse descreve o comportamento compatível com os dados obtidos por ele. 

O modelo MÜLLER; MURRAY; MACHNE (2012) não consegue efetuar um ajuste da reta adequado 

pois a terceira parcela da equação 2.1, qcell, não leva em consideração o metabolismo do microrganismo usado 

no biorreator, termo usado por ele é o seguinte: 

 

𝑞𝑐𝑒𝑙𝑙 = − (
𝑉𝑙

𝜑𝑔
) (𝐶𝑔,𝑖𝑛 − 𝐶ℎ(𝑡))     4.1 

 

essa parcela considera que a respiração celular é baseada na quantidade de oxigênio na alimentação, em nada 

essa parcela leva em consideração o metabolismo do microrganismo, ignorando fatores importantes como, 

crescimento e morte celular, afinidade com o substrato, velocidade de geração 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 enzimática de Michaelis-Menten, eq. 3.4, na terceira parcela da eq. 3.1 

foi o fator crucial para o ajuste obtido nos gráficos C das figuras 6-9. Como os parâmetros cinéticos de 

Michaelis-Menten levam em consideração o crescimento celular e a afinidade com o substrato, melhorando 

muito o ajuste da curva de O2 na fase líquida. 

 

Figura 9 – Perfil da fração de oxigênio na fase líquida do trabalho de MÜLLER; MURRAY; MACHNE (2012), onde A é o perfil 

descrito pelo modelo de MÜLLER; MURRAY; MACHNE (2012) e com as condições do seu trabalho, o gráfico B é o perfil do 

modelo proposto neste trabalho 

Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho. 
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5-CONCLUSÕES 

 

 O modelo proposto é adequado para descrever a fração de O2 diluída no meio de cultivo ao longo de 

bioprocessos independente do microrganismo usado. 

 O uso de uma cinética enzimática é essencial em modelagens de bioprocessos, devido o fator biológico 

do processo, consideração ignorada por MÜLLER; MURRAY; MACHNE (2012) no desenvolvimento 

do seu modelo para estimar o kLa em biorreatores 

 Os valores estimados de KL,b e KL,h são de grande relevância para indicar uma aeração ideal ao meio e 

consequentemente fornecer de forma eficiente a vazão de O2 que deve ser alimentada ao reator como 

nutriente aos microrganismo agente da fermentação. 

 O KL,b é o parâmetro de maior relevância, pois indica que a maior transferência de O2 ocorre entre as 

bolhas da aeração e o líquido, esse comportamento não ocorre em substratos com dispersões muito 

coloidais. 
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6-SUGESTÕES 

 

 Efetuar um estudo da influência dos produtos finais e das células sobre o KH. 

 Definir uma agitação, geometria das palhetas, e aeração para controlar a estruturas dos peletes 

formados. 

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