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RESUMO

Em processos bioquimicos, a velocidade de cisalhamento () no meio reacional é uma

importante variavel no projeto e operagdo de biorreatores. O cisalhamento pode resultar em dano
as c¢lulas e aos microrganismos, levando a perda de viabilidade e at¢ mesmo ao rompimento
celular e a morte microbiana. No presente trabalho propds-se uma metodologia para quantificar a
velocidade de cisalhamento média ( 8,) em biorreator convencional tipo tanque agitado ¢ aerado

com 4 litros de volume util, através do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (ki a),
variando-se as condi¢des de operacao, no caso freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N: 600, 700,
800, 900 e 1000 rpm) e vazao especifica de alimentacao de ar (D, 0,50 e 1,00 vvm). Utilizaram-
se cinco diferentes solugdes de glicerol e agua destilada como fluidos Newtonianos, e seis
diferentes solugdes de goma xantana como fluidos ndo-Newtonianos. As viscosidades dinamicas
() para as solugdes de glicerol e as constantes reologicas (K e n) para as solugdes de goma
xantana foram obtidas a 28°C em redmetro de cilindros concéntricos a partir de reogramas. Com
base nos resultados obtidos, propos-se uma correlacdo para a velocidade de cisalhamento média
() em fungdo da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N), das propriedades reoldgicas dos

fluidos (K e n) e do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra). A correlacao
obtida para a velocidade de cisalhamento média () mostrou-se adequada para estimativas de

B, pois os valores estimados aproximaram-se de outros estimados por diferentes correlagdes

propostas na literatura. Numa segunda etapa, realizaram-se quatro cultivos com Streptomyces
clavuligerus ATCC 27064 em biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado a 0,50 vvm e
agitado em 700, 800, 900 e 1000 rpm. Valores de varidveis do processo como o indice de
consisténcia (K), indice de comportamento de escoamento (n), concentragdo celular (Cx),
concentragdo de glicerol (Cgiic) ¢ quantidade de dioxido de carbono produzido (& ,) foram

obtidos ao longo dos cultivos. Observou-se que o indice de consisténcia (K), indice de
comportamento de escoamento (n) e a concentracdo celular (Cx) sofreram variacdes decorrentes
das condigdes de cisalhamento impostas aos cultivos. Por fim, com base em resultados
experimentais de literatura, determinou-se a velocidade de cisalhamento média (&,) em fungéo

do tempo para cultivos de S. clavuligerus em biorreator convencional, a 600, 800 ¢ 1000 rpm e
vazdo especifica de alimentacdo de ar de 0,50 vvm, empregando-se a metodologia proposta, os
resultados obtidos foram mais consistentes, pois se utilizou valores experimentais de kpa obtidos
pelo balanco gasoso.
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Evaluation of the Average Shear Rate in Stirred and Aerated Tank Bioreactor

ABSTRACT

In biochemical processes, shear rate (%) in the system is an important variable on design
and operation of bioreactors. Shear can result in damage to the cells and the microorganisms,
taking to the viability loss and even to the cellular breaking and the microbial death. In the
present work was proposed a methodology to quantify average shear rate ()& ) in stirred
bioreactor with a 4 L working volume, through volumetric oxygen transfer coefficient (kpa),
varying the operating conditions, as the impeller rotational speed (N: 600, 700, 800, 900 and
1000 rpm) and the specific air flow rate (®,: 0.50 and 1.00 vvm). Five different glycerol
solutions and distilled water were utilized as Newtonian fluids and six different xantham gum
solutions were utilized as non-Newtonian fluids. Dynamic viscosity (p) of the glycerol solutions
and rheological parameters (K, n) for the xantham gum solutions, were determined at 28°C from
rheograms using a digital concentric-cylinders rheometer. Based on the obtained results, a
correlation for average shear rate ()& ) as function of the impeller rotational speed (N),

rheological parameters (K, n) and volumetric oxygen transfer coefficient (k;a) was proposed. The
correlation obtained for the average shear rate (&, ) showed appropriate to estimate )& , because
the estimated values approximated of others values described in literature for another
correlations. In a second stage, four cultivations of Streptomyces clavuligerus ATCC 27064 was
realized in a stirred bioreactor, aerated 0.50 vvm and agitated in 700, 800, 900 and 1000 rpm.
Process variable values, as consistency index (K), flow index (n), cellular concentration (Cx),
glicerol concentration (Cgjic) and 1&602 produced ag of the cultivations were evaluated. It was

observed that the consistency index (K), flow index (n) and cellular concentration (Cx) varied
due to shear conditions imposed to the cultivations. Finally, based on experimental literature
results, average shear rate ()&, ) was determined in function of the time for cultivation of S.

clavuligerus in stirred bioreactor for 600, 800 and 1000 rpm and specific air flow rate (D) of
0.50 vvm, using the proposed methodology, the obtained values were more consistent, because
the experimental values of ki a were obtained by gaseous balance.
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Introdugdo 1

1. INTRODUCAO

Biorreatores sdo equipamentos usados para converter matérias-primas em produtos
utilizando microrganismos, células animais ou vegetais ou enzimas. Existem diversos tipos de
biorreatores empregados em processos biotecnologicos, destacando o convencional tipo tanque
agitado e aerado e os pneumadticos “Airlift” e coluna de bolhas. Segundo Schiigerl (1987), os
biorreatores tém por objetivo proporcionar as condi¢cdes adequadas de temperatura, pH,
concentracdo de substrato, sais minerais, vitaminas ¢ oxigénio (para organismos aerdbios) para
que microrganismos e c€lulas crescam e produzam os metabolitos de interesse.

Na industria de fermentagdo, os biorreatores tipo tanque agitado e aerado sdo os mais
empregados. Algumas das razdes sdo por assegurar correta distribuicdo dos nutrientes
(homogeneizagdo), um minimo de morte celular resultante da adi¢do de 4cido e base
concentrados para o controle de pH, uma confidvel transferéncia de calor para o controle da
temperatura ¢ de massa para o suprimento de oxigénio, ¢ por fim a facilidade no aumento de
escala (Charles, 1985).

Os caldos fermentativos contendo microrganismos filamentosos exibem freqiientemente
um comportamento pseudoplastico (ndo-Newtoniano), que pode ser descrito pelo modelo da lei
de poténcia. Este comportamento exerce um profundo efeito no desempenho do biorreator,
afetando o padrdo de mistura e os processos de transferéncia de massa e energia (Gavrilescu et
al., 1993).

Em fermentagdes aerobias, o crescimento celular eleva a demanda de oxigénio do
processo e simultaneamente a viscosidade aparente do caldo (Map), que acaba por dificultar a

transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a liquida, reduzindo o coeficiente volumétrico de
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transferéncia de oxigénio (ki a), o que pode limitar o crescimento do microrganismo e a propria
biossintese do produto desejado (Badino et al., 2001).

O aumento na viscosidade aparente () do caldo fermentativo em biorreatores
convencionais tipo tanque agitado e aerado pode ser parcialmente compensado pelo aumento no
valor das condigdes operacionais (N e @,), a fim de manter um adequado coeficiente volumétrico
de transferéncia de oxigénio (kra). Contudo, segundo Merchuk e Gluz (1999), altas freqiiéncias
de rotagdo do impelidor (N) levam a alta velocidade de cisalhamento (&) proxima a ponta do
impelidor, que pode causar mudangas morfologicas irreversiveis no microrganismo, mudangas
reolédgicas no caldo fermentativo, e por conseqiiéncia, prejudicam o desempenho do cultivo.

Devido a importancia da velocidade de cisalhamento () no projeto e operagdo de
biorreatores convencionais tipo tanque agitado e aerado, a literatura descreve vérias correlagdes
para a velocidade de cisalhamento média ( )&,) (Metzner e Otto, 1957; Calderbank e Moo-Young,
1959; Bowen, 1986; Kelly e Gigas, 2003; Pérez et al., 2006) e para a velocidade de cisalhamento
maxima ( Bmax) (Wichterle et al., 1984; Bowen, 1986; Robertson ¢ Ulbrecht, 1987) para fluidos
Newtonianos e ndo-Newtonianos.

E esperado que a velocidade de cisalhamento ( /&) em biorreator convencional tipo tanque
agitado e aerado seja dependente, além da freqiiéncia de rotacdo do impelidor (N), das
propriedades reoldgicas do fluido no biorreator, em particular dos indices de consisténcia e do
comportamento de escoamento (K e n) (Robertson e Ulbrecht, 1987). A maioria das correlagdes
para a velocidade de cisalhamento (&) proposta na literatura, tanto para biorreatores
convencionais quanto para biorreatores pneumaticos, sdo apresentadas em fun¢do apenas da
freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) ou da vazdo de alimentagdo de ar (Q), respectivamente.

De acordo com Chisti (2001), a velocidade de cisalhamento ¢ dependente da capacidade de
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transferéncia de quantidade de movimento do fluido, ou seja, da densidade e da viscosidade do
mesmo.
O presente trabalho teve como objetivo quantificar a velocidade de cisalhamento média

(8n) em biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado utilizando solugdes de glicerol

como fluidos Newtonianos e solugdes de goma xantana como fluido ndo-Newtoniano e propor

uma correlagdo para a velocidade de cisalhamento média (8,) em func¢do da freqiiéncia de

rotagdo do impelidor (N) e das propriedades reoldgicas (K e n) do fluido de trabalho. Numa
segunda etapa, o objetivo foi analisar quatro cultivos de Streptomyces clavuligerus ATCC 27064
no mesmo sistema em diferentes condigdes de operagdo e avaliar as alteragdes em diferentes
variaveis do processo, decorrentes das condi¢des de cisalhamento impostas aos cultivos.
Pretende-se com este trabalho contribuir para o desenvolvimento dos processos
fermentativos, promovendo avangos no entendimento da influéncia da velocidade de

cisalhamento em processos fermentativos.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Biorreatores

Biorreatores sdo equipamentos usados para converter matérias-primas em produtos
utilizando microrganismos, células animais ou vegetais ou enzimas. Os biorreatores
proporcionam as condi¢cdes adequadas de temperatura, pH, concentracdo de substrato, sais
minerais, vitaminas e oxigénio (para organismos aerobios) para que microrganismos e células
crescam e produzam os metabolitos de interesse (Schiigerl, 1987).

Embora existam muitos modelos de biorreatores empregados em processos
biotecnologicos, os usualmente empregados em cultivos de microrganismos e células,
independentemente da escala sdo os convencionais tanques agitados e aerados e os pneumaticos

coluna de bolhas e airlift.

2.1.1 Biorreatores pneumaticos

Os biorreatores pneumaticos sdo caracterizados pela auséncia de sistemas de agitagdo, o
que simplifica a constru¢do e a operagdo, além de apresentar consideravel economia de energia
(Chisti e Moo-Young, 1989). Por outro lado, exigem vazdes de aeragdo mais elevadas, a fim de
manter um bom nivel de agitagdo e transferéncia de oxigénio. Atualmente, os biorreatores
pneumaticos sdo empregados com maior freqiiéncia em processos fermentativos e no tratamento
de aguas residudrias, entre outras operagdes.

Dentre os varios tipos de biorreatores pneumaticos, onde a homogeneizagdo do meio e a
aeracdo sao realizadas pela inje¢do de ar ou por outros gases através de um aspersor localizado na

base, destacam-se os biorreatores airlift e coluna de bolhas.



H4 uma grande variedade de configuracdes de biorreatores airlift na literatura, contudo
dois principais tipos t€ém recebido varias aplicagdes: o de circulagdao externa e o de circulagdo
interna (Chisti e Moo-Young, 1989).

Segundo Onken e Weiland (1983), o biorreator airlift de circulagcdo externa possui dois
tanques cilindricos e paralelos conectados no topo e na base. Normalmente os dois tanques t€ém
diametros diferentes, o tanque de maior didmetro tem a base gaseificada pelo aspersor. J4 o airlift
de circulacdo interna ¢ composto de um tanque cilindrico, geralmente com um tubo concéntrico.
A injecao de gas pode ocorrer na regido anular, entre o tubo concéntrico e a parede da coluna ou
no interior do tubo concéntrico. Ainda, segundo os autores, o airlift com tubo concéntrico ¢ o
mais investigado e usado em processos industriais € em escala de bancada.

Na Figura 2.1 encontram-se os desenhos esquematicos de biorreatores airlift e coluna de

bolhas.

I 1 -
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Figura 2.1. Biorreatores airlift de circulagdo interna com aeragdo no interior do tubo
concéntrico e coluna de bolhas (b) (Chisti e Moo-Young, 1989).

Uma importante caracteristica dos biorreatores airlift é a razdo altura/diametro. Na

industria essa razdo pode ser superior a 10 (Onken e Weiland, 1983). Salientando que esses



equipamentos costumam ser projetados com altura bem superior ao seu didmetro, a fim de
permitir maior tempo de residéncia do gas em contato com o liquido e proporcionar maior

transferéncia de massa.

2.1.2 Biorreatores tipo tanque agitado e aerado

O biorreator tipo tanque agitado e aerado, entendido como convencional ou padrao,
normalmente apresenta altura do liquido proxima ao diametro do tanque, sendo agitado por um
ou mais impelidores tipo turbina com 6 pas planas, didmetro igual a '/3 do didmetro do tanque.
Com o objetivo de evitar a formacdo de vortice, usa-se um sistema de quatro chicanas,
diametralmente opostas, apresentando cada uma largura de Y10 ou /45 do didmetro do tanque.
Apesar de existir a descri¢ao desse tanque padrdo, na verdade raramente verifica-se uma perfeita
obediéncia a essas relagdes geométricas, observando-se, freqiientemente, tanques com altura
maior do que o didmetro, turbinas de dimensdes superiores a indicada, além do emprego de
multiplas turbinas. Justifica-se tal procedimento pela necessidade de se obter maior
homogeneizacdo do contetido do biorreator e transferéncia de oxigénio mais efetiva (Schmidell.,
2001).

De acordo com Charles (1985), na industria de fermentagdo os biorreatores tipo tanque
agitado e aerado sdo os mais utilizados. Algumas das razdes sdo por assegurar correta
distribuicdo dos nutrientes, um minimo de morte celular resultante da adi¢do de acido e base
concentrados para o controle de pH, uma confidvel transferéncia de calor para o controle da
temperatura e de massa para o suprimento de oxigénio, e por fim a facilidade no aumento de
escala.

A Figura 2.2 ilustra um biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado.
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Figura 2.2. Biorreator tipo tanque agitado e aerado.

A agitagdo deste tipo de biorreator tem varias fungdes, como a transferéncia de
quantidade de movimento, calor, massa e homogeneizacao do meio reacional. A necessidade de
otimizacao de tarefas especificas no biorreator convencional resultou na elaboracao de diferentes
tipos de impelidores, sendo mais utilizado o impelidor turbina de seis pas planas ou tipo Rushton,
com o aspersor de gas localizado abaixo do impelidor (Asenjo e Merchuk, 1994).

O impelidor turbina de pas planas apresenta fluxo de descarga na dire¢do radial, ou seja,

na dire¢@o das paredes do tanque, como esté ilustrado na Figura 2.3.
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Figura 2.3. Escoamento radial do fluido para o impelidor tipo turbina com seis pas planas

em biorreator com chicanas.

Tendo em vista a importancia da agitacdo do meio, € de se esperar que quanto maior for a

agitacdo maior serd a transferéncia de oxigénio, fator limitante em processos fermentativos



envolvendo o cultivo de microrganismos aerdbios. No entanto, quanto maior a agitagdo maior
serd o cisalhamento celular que pode causar mudangas morfoldgicas irreversiveis no
microrganismo, e por conseqiiéncia, mudangas reoldgicas no caldo fermentativo, influenciando
desta forma a biossintese do produto de interesse (Merchuk e Gluz, 1999).

De fato, os processos bioldgicos aerdbios necessitam de um correto dimensionamento do
sistema de transferéncia de oxigénio para se ter um aceitavel cisalhamento celular e uma
transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a liquida que atenda a demanda pela respiracao da

populagao celular.

2.2 Transferéncia de oxigénio em bioprocessos

Em bioprocessos que envolvem o cultivo de células aerdbias ou aerobias facultativas, o
oxigénio apresenta-se como um elemento essencial no suprimento de energia para o metabolismo
celular. Esta envolvido no processo de reoxidagao das coenzimas que participam das reagdes de
desidrogenagdo ao longo da glicélise, no ciclo de Krebs e no processo de producao de energia
“quimica”, transformando as moléculas de ADP em moléculas de ATP, fundamental para o
crescimento celular, sintese de produtos, transporte e outras atividades celulares (Schmidell,
2001).

Um problema peculiar relacionado ao oxigénio em bioprocessos € sua baixa solubilidade
quando comparado a outros nutrientes presentes em meios fermentativos, associado em alguns
casos, a grande demanda provocada por altas velocidades globais de respiragdo celular.
Concentragdes de oxigénio dissolvido em torno de 10 mg/L, comuns nos meios de cultivo,
chegam a ser de 1.000 a 10.000 vezes menores que as concentragdes de outros componentes do

meio como a glicose (Bailey e Ollis, 1986).



Além da baixa solubilidade, o processo de transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a
fase liquida, no caso de cultivos de bactérias ou fungos filamentosos, enfrenta resisténcias fisicas
devido a geracdo de caldos mais viscosos @ medida que o cultivo evolui. Ainda, com o aumento
da concentragdo celular e o aumento da velocidade especifica de respiragao celular, o consumo
global de oxigénio aumenta.

E possivel, portanto, imaginar que existam muitas resisténcias associadas ao transporte de
oxigénio da fase gasosa até o seu consumo final. Na Figura 2.4 busca-se ilustrar algumas dessas

possiveis resisténcias.
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Figura 2.4. Resisténcias associadas a dissolugdo e ao consumo de oxigénio em processos
aerobios (Bailey e Ollis, 1986).

A Figura 2.4 descreve um caminho tipico para a transferéncia de oxigénio da bolha de gas
até a célula. Ha nove principais resisténcias: (R;) difusdo através da pelicula estagnada de gas;
(R,) interface gas-liquido; (R3) difusdo através da pelicula estagnada de liquido; (R4) difusdo de
oxigénio até a célula; (Rs) difusdo através da pelicula liquida em torno da célula; (R¢) passagem
pela interface caldo agregado celular; (R7) difusdo através do agregado celular; (Rg) passagem

pela membrana celular; (Ro) difusdo no citoplasma.
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De acordo com Kargi ¢ Moo-Young (1985), a resisténcia global a transferéncia de
oxigénio ¢ igual a soma das resisténcias individuais e suas magnitudes dependem da
hidrodinamica da bolha e da fase liquida, da composi¢do e reologia do caldo fermentativo,
concentracao e atividade celular, assim como do fenomeno interfacial gas-liquido.

Tendo em vista as diminutas dimensdes das células, bem como a area exposta a0 meio
liquido, as resisténcias (Rs), (R¢) e (R7) podem ser desprezadas. Quando o caldo ¢ submetido a
condi¢des de agitacdo e aeracdo suficientemente altas, a resisténcia (R4) ¢ desprezada.
Considerando as dimensdes celulares e os mecanismos de assimilagdo de oxigénio pelos
microrganismos, pode-se também desprezar as resisténcias (Rg) € (Ro).

As resisténcias (R;), (Ry) e (R3) fazem parte de um mecanismo bem conhecido de
transferéncia de massa em sistemas gas-liquido. A teoria mais amplamente usada para descrever
a transferéncia de massa em sistemas gas-liquido foi desenvolvida por Whitman (1923) e baseia-

se na hipotese das duas peliculas estagnadas (Kargi e Moo-Young, 1985).

O equacionamento da velocidade de transferéncia de oxigénio do ar para o meio levando
em consideragdo a teoria das duas peliculas esta representado na equacao 2-1.
Npy-a=Ng,, =k,a(Cs —-C) Eq. 2-1

onde:

no;  fluxo de oxigénio (g O,/m>h);

a area interfacial de troca de massa (m™);

No»  velocidade volumétrica de transferéncia de oxigénio (g O,/ m’.h);

kia  coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (h™);

Cs concentracao do oxigénio dissolvido na fase liquida em equilibrio com a pressao

parcial de oxigénio da fase gasosa (pg) (g 0,/m’);
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C concentracao do oxigénio na fase liquida (g O,/m’);
Caso o sistema nao esteja em estado estaciondrio em termos de fluxo de oxigénio, mas

esteja ocorrendo uma variagdo na concentragdo de oxigénio dissolvido (C) no tempo (t), pode-se

escrever:
dC
n. oq=— Eq. 2-2
% dt 1
Deste modo, tem-se:
% =k,a-(Cs—C) Eq. 2-3

Para avaliar a transferéncia de oxigénio em biorreatores recorre-se, portanto, a
determinagdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kpa), sob diferentes
condigdes operacionais e de geometria do sistema.

Segundo Kargi e Moo-Young (1985), o coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (kpa) ¢ um importante parametro usado para comparar a capacidade de transferéncia de
oxigénio de varios biorreatores aerobios.

O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) pode ser visto como o
produto de dois termos: o coeficiente de transferéncia de massa (ki) e a area interfacial de troca
de massa (a). Ambos dependem de uma série de variaveis que sao agrupadas em trés categorias:
(1) propriedades do liquido, tais como densidade, difusividade e tensdo superficial; (2)
propriedades dinamicas do liquido, tais como os parametros reologicos; (3) intensidade de
agitacdo e fluxo de alimentagdo de gds. Em geral, as varidveis do grupo 1 ndo modificam
drasticamente o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (ki a). As variaveis dos grupos

2 e 3, entretanto, alteram significativamente.
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Ha diversas metodologias para a determinacdo do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kpa) em biorreatores na auséncia de microrganismos, destacando-se os
métodos do sulfito, dindmico e o da pressdo, sendo este ultimo muito bem descrito no trabalho
publicado por Blazej et al. (2004), que consiste em mudar abruptamente a pressdao no interior do
biorreator acarretando simultaneamente uma mudanga na concentragao de oxigénio dissolvido no
meio reativo.

Um importante ponto a ser levado em conta na determinagdo do coeficiente volumétrico
de transferéncia de oxigénio (kra) ¢ a dindmica do eletrodo de oxigénio. O atraso na resposta do
eletrodo de oxigénio faz necessario discernir a resposta do eletrodo da concentragdo real de
oxigénio. Portanto, uma analise correta no comportamento do eletrodo deve ser feita para se ter
uma determinagdo confiavel do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio.

Sabendo-se como ¢ possivel determinar experimentalmente os valores do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) durante um processo fermentativo, surge
naturalmente o interesse em correlacionar os valores deste coeficiente de transferéncia com as
condic¢des de agitacdo e aeragdo empregadas, objetivando sempre o suprimento da demanda por

oxigénio (Qp2.X).

2.2.1 Correlagoes para o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kya).

Sendo o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) um importante
parametro avaliado no desempenho e no aumento de escala dos biorreatores, varios autores
desenvolveram correlagdes que estabelecem uma dependéncia deste parametro com as condi¢des
operacionais do biorreator e de fatores dimensionais do sistema.

Um dos trabalhos mais classicos nessa direcao foi proposto por Cooper ef al. (1944). O

modelo relaciona o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) com o consumo de
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poténcia para o sistema gaseificado por unidade de volume do meio (Py/V) e com a velocidade

superficial do gas (vs):

al
P
k,a=K, (7”} v Eq.2-4

As constantes K;, a; e b; variam de acordo com a geometria do sistema, com as
caracteristicas reoldgicas do fluido e das faixas experimentais de freqiiéncia de rotagdo (N) e
vazdo de alimentacdo de ar (Q). Embora a principio tenha sido desenvolvida para fluidos
diferentes que caldos de fermentagdo, este tipo de correlacdo tem sido empregado com sucesso
em sistemas fermentativos (Badino et al., 2001).

Na literatura encontram-se também correlagdes com pequenas variagdes daquela proposta
por Cooper et al. (1944), que levam em conta outros fatores importantes, procurando melhor
correlacionar o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio com propriedades fisicas do
caldo.

Ryu e Humphrey (1972) trabalhando com caldos de fermentagdo, observaram que a
viscosidade aparente (Ha,) também influéncia o coeficiente volumétrico de transferéncia de

oxigénio (ki a) e propuseram a seguinte correlagao:

P a2
k,a=K, (757] v, Eq. 2.5

Da mesma forma que a correlagao de Cooper et al. (1944), as constantes K, a,, b, ¢
dependem da geometria do sistema e da faixa de operagdo das variaveis. Embora de natureza
simples a correlagdo proposta por Ryu e Humphrey (1972) apresenta um poder de ajuste da
mesma ordem que outras correlagdes de natureza bem mais complexa como as baseadas na

técnica de analise dimensional.
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Outro exemplo de correlagdo, entre as existentes na literatura, é proposta por Zlokarnik
(1978) usando nuimeros adimensionais, que busca relacionar a dependéncia do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) com parametros geométricos do sistema,
propriedades fisico-quimicas do fluido e condigdes operacionais. A equagdo 2-6 representa a

correlacdo proposta por Zlokarnik (1978):

-1 Py 0,35 0,50
k,a (ng O,30-H§J ] - S (ij Eq. 2-6
m UW

Pyn  poténcia transmitida por cada impelidor (W);

Vi volume de liquido dividido pelo niimero de impelidores (m?);

Sc numero de Schmidt (adimensional);
Q vazdo de alimentacdo de ar (m’.s™);
c tensdo superficial do meio (N.m™);

Cw tensdo superficial da 4gua (N.m™);

Os adimensionais que aparecem na equagdo 2-6 sdo representados por:

Lo Q
&)
P\& Hy
onde:
p densidade do meio (kg.m’);
g aceleragdo da gravidade (m.s™);
Va
Sc= 5 v Eq. 2-8
02

onde:
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Do, difusividade do oxigénio (m*.s™);

Vap viscosidade cinematica aparente (m>.s™);

A correlagdo proposta por Zlokarnik (1978) difere das demais correlagdes pelo fato de a
variavel Py, representar a poténcia transmitida por impelidor, o que possibilita a utilizagdo desta
correlagdo em sistemas com multiplos impelidores.

Cabe ressaltar que as correlagdes para o coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (kpa) representadas pela equagdes 2-4, 2-5 e 2-6, apesar de serem validas para
biorreatores de distintas geometrias, devem ser utilizadas com devida cautela. Na realidade, a
melhor condigdo para o levantamento de correlagdes reside na utilizagdo das condigdes

especificas do processo fermentativo em desenvolvimento.

2.3 Caracteristicas reoldgicas do caldo de fermentac¢io

No projeto de biorreatores e em estudos de estratégias de controle das varidveis de
agitacdo e aeracdo, hd a necessidade de um bom conhecimento do comportamento reologico do
caldo de fermentacao ao longo do tempo de cultivo.

Sabe-se que durante um processo fermentativo ocorrerem alteragdes significativas no
caldo fermentativo, podendo este passar de Newtoniano a condi¢do de fluido ndo-Newtoniano,
como ¢ o caso de processos fermentativos envolvendo o cultivo de fungos e bactérias
filamentosas em geral. Portanto, ¢ bem evidente que essa situagdo exige um tratamento especial,
e 0 caso mais freqliente € o surgimento de um comportamento pseudoplastico.

Na Figura 2.5 estdo ilustradas as possiveis formas de variacao da tensdo de cisalhamento

(t) em fungdo da velocidade de cisalhamento ( )8), para alguns fluidos tipicos.
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Figura 2.5. Tensdo de cisalhamento (t) em fungdo da velocidade de cisalhamento (&)

para liquidos Newtonianos e nao-Newtonianos.

Os fluidos Newtonianos, a maioria dos caldos fermentativos contendo microrganismos
unicelulares (Charles e Wilson, 1994), caracterizam-se por apresentar uma proporcionalidade

entre a tensdo de cisalhamento (1) e a velocidade de cisalhamento ( )8), como observado na Figura

2.5, sendo esta constante de proporcionalidade definida como a viscosidade dinamica do fluido,

ou seja:

T=4- )8 Eq. 2-9
onde:

T tensdo de cisalhamento (kg.m'l.s'z);

u viscosidade dinamica do liquido (kg.m'l.s'l);

8 velocidade de cisalhamento (s7);

A viscosidade de um fluido Newtoniano ¢ independente da velocidade de cisalhamento e
da tensdo de cisalhamento, no entanto, dependem da temperatura, composi¢ao, pH, e outros
parametros fisico-quimicos (Charles e Wilson, 1994).

Um tipo de fluido ndo-Newtoniano € o fluido pseudoplastico. O modelo matematico para

o comportamento pseudoplastico mais adequado € a lei de poténcia, ou seja:
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=K & Eq. 2-10
K indice de consisténcia (Pa.s");
n indice de comportamento do escoamento (adimensional);

O fluido ¢ caracterizado como pseudopléstico quando o indice de comportamento do
escoamento (n) € menor que 1. Se indice de comportamento € maior que 1 o fluido ¢ denominado
dilatante. O fluido € caracterizado como Newtoniano quando indice de comportamento for igual a
1, neste caso, o indice de consisténcia (K) ¢ a propria viscosidade do fluido.

Para fluidos nao-Newtonianos que seguem a lei da poténcia, a equagdo 2-11 expressa a

viscosidade aparente (Jap):

T _
ﬂap=7&=K7&l Eq. 2-11

Como se pode observar, a viscosidade aparente (U,,) depende da velocidade de
cisalhamento (&), sendo que para fluidos pseudoplasticos, ela diminui com o aumento de &,
valor este imposto pelo impelidor.

Calderbank e Moo-Young (1959), observaram que ¢ possivel definir para um fluido
pseudoplastico uma relagdo entre a viscosidade aparente, as propriedades reologicas do fluido (K

e n) e a freqiiéncia de rotagao do impelidor (N), expressa por:

ua,,:( K j((@mz)]" Eq. 2-12

10- N n

Warren et al. (1995) examinaram as reologias dos caldos e as morfologias de trés
actinomicetos (Saccharopolyspora erythraea, Actinomadura roseorufa e Streptomyces rimosus)
em cultivos submersos. Os caldos foram caracterizados como pseudoplésticos. Os indices de

comportamento de escoamento (n) decresceram durante os cultivos, mantendo-se entre 0,20 e
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0,25. Ja os indices de consisténcia (K) aumentaram com a concentragdo celular (Cx),
apresentando um decréscimo ao final dos cultivos. Os comprimentos médios das hifas situaram-
se na faixa de 15-25 um, ndo se alterando acentuadamente com as variacdes nos indices de
consisténcia (K).

Badino (1997) descreveu os dados reoldgicos experimentais em termos do modelo da lei
de poténcia, durante os cultivos de Aspergillus awamori para produgdo de glicoamilase. O indice
de consisténcia (K) foi convenientemente relacionado com a concentragdo celular (Cx) e com as
condi¢des de operagao, representadas pela freqiiéncia de rotagao do impelidor (N) e pela vazao de
alimentacao de ar (Q).

K=032-Cx** . N2 .0 Eq. 2-13

Observa-se através da equagdo 2-13 que aumentando a freqiiéncia de rotagdo do impelidor
(N) ou a vazao de alimentacao de ar (Q) resulta na diminui¢do do indice de consisténcia (K). Por
outro lado, um aumento na concentracao celular (Cx) tem como conseqiiéncia o aumento desse
parametro reoldgico.

Segundo Kawase e Kumagai (1991) a variacao na reologia de caldos fermentativos gera
incertezas no projeto, no aumento de escala e na operacdo do biorreator. Infelizmente, ha
confusdo e desentendimento neste campo. Embora exista na literatura um grande nimero de
dados experimentais e varias correlagdes para hidrodindmica e transferéncia de massa e energia
para fluidos ndo-Newtonianos, raramente estas publicagdes concordam uma com a outra. Isto ¢
indiscutivelmente devido as defini¢cdes racionais da viscosidade aparente ou da velocidade de
cisalhamento.

Ainda, segundo os mesmos autores, o modelo da lei de poténcia ndo pode descrever as

curvas de escoamento durante toda a escala da velocidade de cisalhamento, uma vez que os
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parametros do modelo dependem da faixa da velocidade de cisalhamento usada para determinar
as propriedades reoldgicas. Na determinagdo dos parametros da lei de poténcia, n e K, a obtengao
da curva de escoamento deveria ser realizada na escala da velocidade de cisalhamento, na qual o
biorreator ¢ operado, geralmente regime turbulento.

O fato apresentado anteriormente claramente tras 4 tona a importancia de se obter a
definicdo apropriada da viscosidade aparente ou da velocidade de cisalhamento. Isto incapacita o
desenvolvimento de correlagdes empiricas para a estimativa dos pardmetros de projeto e para

determinar apropriadamente parametros reologicos em fluidos ndo-Newtonianos.

2.4 Cisalhamento em biorreatores

Em processos bioquimicos, a velocidade de cisalhamento do meio reacional ¢ uma
importante varidvel no projeto e operacao do biorreator. O excesso de cisalhamento pode resultar
em dano as células e aos microrganismos, levando a perda de viabilidade e at¢é mesmo ao
rompimento celular e & morte microbiana. No entanto, certo grau de cisalhamento ¢ necessario
para atingir suficiente transferéncia de massa e energia (Contreras et al., 1999).

Células animais e de plantas em cultura sdo mais susceptiveis do que 0s microrganismos
as condigdes de operagdo do biorreator. Na célula animal falta a parede celular rigida presente
nos microrganismos, além disso, a célula animal ¢ maior, entdo ¢ mais sensivel a tensdo
mecanica. As células de planta tém parede celuldsica rigida, mas sdo maiores do que os
microrganismos e, portanto também sensiveis as condi¢des de operagao do biorreator (Merchuk e
Gluz, 1999).

De acordo com Chisti (2001), nos biorreatores convencionais tipo tanque agitado e aerado

a velocidade de cisalhamento varia com a velocidade de rotagdo do impelidor (N). A magnitude
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da variacao depende da localizagdo especifica no tanque, do tipo de impelidor, da velocidade de
agitacao e das propriedades do fluido.

Nos tanques com impelidor tipo turbina com pas planas, a velocidade de cisalhamento ¢
maxima proxima a ponta do impelidor, e diminui quando se distdncia deste (Robertson e
Ulbrecht, 1987). Por isso, diferentes valores de velocidades de cisalhamento devem ser
identificados, incluindo velocidade de cisalhamento média (&) e velocidade de cisalhamento
maxima ( Bmax)-

Para os biorreatores convencionais tipo tanque agitado e aerado, a velocidade de
cisalhamento média (&y,) entre a extremidade do impelidor e a parede do tanque é funcdo da
freqiiéncia de rotagdo do eixo do impelidor (N), conforme proposto por Metzner e Otto (1957):

& =k-N Eq. 2-14

A equacdo 2-15, proposta por Calderbank e Moo-Young (1959) ¢ uma forma modificada
da equagdo 2-14:

n

%Zk-( Ao jnl-N Eq. 2-15
3-n+1
onde:

n indice de escoamento do fluido (-);

k constante de proporcionalidade (-);

A constante de proporcionalidade (k) depende do tipo de impelidor e da geometria do
sistema, além do tipo de liquido ndo-Newtoniano (Schmidell, 2001).

A Tabela 2.1 apresenta os valores da constante k para varias geometrias de impelidores

(Badino, 1997).
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Tabela 2.1. Valores da constante de proporcionalidade (k).

12,8.(dy/d)™’

Referéncia K Descricio
Metzner ¢ Otto (1957) 13 Impelidor tipo turbina de’ 6'pas
planas, fluidos pseudoplasticos
Impelidores tipo turbina de 6 pas planas,
10 palheta de 2 pas planas e hélice, fluidos
Calderbank e Moo- pseudoplasticos e de Bingham
Young (1959)

Fluidos dilatantes

Metzner (1961)

11.6 1 impelidor tipo turbina de 6 pas planas

0,052<di(m)<0,204 e 1,3<d/d;<5,5

114 2 impelidor tipo turbina de 6 pas planas
’ 0,100=d;(m)<0,305 e 1,023<d/di<3,5

Wichterle et al. (1984) propuseram uma correlagdo para fluidos Newtonianos e nao-

Newtonianos para a velocidade de cisalhamento maxima (n.x ) na ponta do impelidor tipo

turbina com pas planas.

1/(1+n)
N di2 P
K

& =N-(1+53- n)”"(
onde:
p.  densidade do liquido (kg.m™)

di diametro do impelidor (m);

K indice de consisténcia do fluido (Pa.s");

Eq. 2-16
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Bowen (1986) sugeriu uma correlagdo para velocidade de cisalhamento média ( )8y,), para

fluido Newtoniano em um tanque agitado mecanicamente por um impelidor tipo turbina com seis

pas planas.
0,3
d. ) (d,
=42-N-|—| | —= Eq. 2-17
* (dj (Wj !
onde:
di diametro do impelidor (m);

w largura da pa do impelidor (m);
dr diametro do tanque ou coluna (m);
Bowen (1986) propds também uma correlagdo para a velocidade de cisalhamento maxima

(Bmax), a partir da velocidade de cisalhamento média (&), para fluido Newtoniano em um

tanque agitado mecanicamente por um impelidor tipo turbina com seis pas planas.

0,3
d\" (d,
=97-N-|=L| =L Eq. 2-18
Ban (dJ (Wj q

Robertson e Ulbrecht (1987) também propuseram uma correlacdo para a velocidade de

cisalhamento méaxima em um sistema com impelidor tipo turbina com pas planas para fluidos

Newtonianos € ndo-Newtonianos.

1/2
& =33.N" -d{p—LJ Eq. 2-19
Hr

onde:
ey viscosidade do liquido (Pa.s);
pL densidade do liquido (kg.m™);

di diametro do impelidor (m);
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Quando o fluido for ndo-Newtoniano, p € a viscosidade aparente.

Kelly e Gigas (2003) propuseram uma correlacdo para a velocidade de cisalhamento
média (), através de modelagem por fluido dindmica computacional, em fungdo da freqiiéncia
de rotacao do impelidor (N), como segue:

& =643-N Eq. 2-20

No ajuste da equagio 2-20, obteve-se um coeficiente de regressdo (R?) de 0,960. Para os
mesmos dados, Pérez et al. (2006) ajustaram a seguinte correlago:

& =331-N" Eq.2-21

Com o valor do coeficiente de regressio (R?) de 0,9990, consideravelmente melhor do
que o da equacdo 2-20 proposta por Kelly e Gigas (2003).

Na Tabela 2.2 encontram-se as principais correlagdes para velocidade de cisalhamento

média (8,) € maxima ( @nmay), para biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado.
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Tabela 2.2. Correlagdes para a velocidade de cisalhamento ( &) em biorreator

mecanicamente agitado (Chisti, 2001).

Referéncia

Correlacao

Informacoes

Metzner e Otto

& =k-N

Regime laminar
nao-Newtonianos

. =N-(1+53-n)""

(1957)
Calderbank e Moo- 4.-n i Regime laminar
Young (1959) % =k 3141 N nao-Newtonianos
d 0,3 d R . 1 .
_ d, | (d egime laminar
Bowen (1986) K=42-N (dr J (W] Fluidos Newtonianos
. Regime de transi¢ao
Kel(lg O%glgas & =643-N Fluidos Newtonianos e
nao-Newtonianos
Regime de transigdo
Pérez et al. (2006) & =331-N" Fluidos Newtonianos e
nao-Newtonianos
Wichterle ef al. N diz p, Regime turbulento

Jl/mn)

Fluidos Newtonianos e

(1984) K nao-Newtonianos
d 0.3 d R . 1 .
_o7.n.| % | |4 egime laminar
Bowen (1986) B =97-N d, J [Wj Fluidos Newtonianos

Robertson e
Ulbrecht (1987)

1/2
& =33.N'.d (&]
H

1x10°< Re< 2,9x10*
Fluidos Newtonianos e
nao-Newtonianos

Algumas das correlagdes disponiveis na literatura para estimar as varias velocidades de
cisalhamento sdao comparadas na Figura 2-6 para agua em um biorreator convencional

mecanicamente agitado com 0,1 m de diametro e impelidor tipo turbina de seis pas planas (Chisti,

2001).
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Figura 2.6. Comparagdo das varias correlagdes para velocidade de cisalhamento maxima e
média (Bmax € Em) em biorreator convencional mecanicamente agitado (Chisti, 2001).

2.5  Streptomyces clavuligerus

Streptomyces  clavuligerus ¢ uma bactéria do grupo dos actinomicetos. Sao
microrganismos gram-positivos, morfologicamente semelhantes aos fungos e estritamente
aerdbios, necessitando de oxigénio para o seu desenvolvimento. De acordo com Puentes et al.
(1989) esta bactéria ndo metaboliza facilmente mono e dissacarideos como glicose, frutose,
sacarose ¢ lactose, normalmente utilizados como principais fontes de carbono e energia em
processos fermentativos. Por esta razdo, normalmente se utiliza no cultivo desse microrganismo
glicerol como fonte de carbono.

Ballows et al. (1992) relataram que Streptomyces sao capazes de degradar residuos de
plantas e animais incluindo polissacarideos, proteinas e compostos aromaticos. Embora seja
capaz de degradar compostos mais complexos, espécies de Streptomyces necessitam somente de
uma fonte de carbono organico, fonte de nitrogénio inorganico ou organico e alguns sais minerais
para o seu desenvolvimento. Também nao requer vitaminas ou fatores de crescimento. De acordo

com 0s mesmos autores, a maioria das espécies do género Streptomyces cresce a uma temperatura
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entre 28 ¢ 45°C (mesofilicas) e sdo encontrados, principalmente, em ambientes neutros
(neutrofilicos). O ciclo de vida de Streptomyces baseia-se na germinacdo de esporos,
crescimentos dos micélios e posterior esporulagdo. Os esporos nao sdo tdo resistentes como 0s
artrosporos produzidos por outras espécies de bactérias, mas contribuem para a sua sobrevivéncia
em condig¢Oes adversas.

Espécies de Streptomyces sao produtoras de mais ou menos 60% das substancias
antibidticas conhecidas. E caracterizado por sua habilidade em produzir uma grande variedade de
metabolitos secundarios (Sanchez e Brafia, 1996).

Streptomyces clavuligerus, por exemplo, sintetiza compostos [-lactaimicos como
cefamicina C e a penicilina N (Paradkar ef al., 1998), além de produzir dois tipos de inibidores de
B-lactamase, o BLIP uma proteina inibidora de 3-lactamase e o 4acido clavulanico (Buttherworth,
1984).

A Figura 2.7 ilustra imagem tipica de Streptomyces clavuligerus.

Figura 2.7. Imagem de Streptomyces clavuligerus (Pinto, 2002).

Por tratar-se de uma bactéria aerobia e filamentosa, o cultivo de Streptomyces

clavuligerus apresenta elevada demanda de oxigénio e, simultaneamente, gera caldos com alta
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viscosidade aparente, o que acaba por dificultar a transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a
fase liquida, reduzindo a concentragdo de oxigénio dissolvido limitando o crescimento
bacteriano. Para que ndo ocorra a limitacdo por oxigénio, aumenta-se a transferéncia
enriquecendo o gas de alimentagdo com oxigénio ou alternativamente aumentando a freqiiéncia
de rotagdo do impelidor.

Rosa (2002) analisou a producao de acido clavulanico por Streptomyces clavuligerus em
biorreator tanque agitado e aerado sob diferentes condi¢gdes de aeracdo e agitagdo do impelidor
(N) e verificou que a produgdo de acido clavulanico ¢ afetada positivamente ndo apenas por altos
valores de concentragdo de oxigénio dissolvido, mas também por altas freqiiéncias de rotagdao do
impelidor, ou seja, para maiores condi¢des de cisalhamento maior foi a producdo do composto -
lactamico.

O aumento da freqiiéncia de rotacdo do impelidor em cultivos de Streptomyces
clavuligerus, que por ser filamentoso como observado na figura 2-7 ¢ sensivel ao cisalhamento,
provoca mudancas reoldgicas e morfoldgicas no microrganismo influenciando a produgdo do

produto de interesse.
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3. MATERIAIS E METODOS

No presente trabalho propds-se, inicialmente uma metodologia para quantificar a

velocidade de cisalhamento média (&) em biorreator convencional tipo tanque agitado ¢ aerado

utilizando solugdes de glicerol como fluidos Newtonianos e solugdes de goma xantana como
fluidos ndo-Newtonianos. Numa segunda etapa, foram realizados cultivos de Streptomyces
clavuligerus ATCC 27064 no mesmo sistema em diferentes condi¢cdes de operagdo e avaliadas as
variagcdes em diferentes variaveis do processo, decorrentes das condi¢des de cisalhamento

impostas aos cultivos.

31 Metodologia para avaliagido da velocidade de cisalhamento média ( &y,)

3.1.1 Fluidos

Foram utilizadas cinco diferentes solugdes de glicerol como fluido Newtoniano e seis
diferentes solugdes de goma xantana como fluido nao-Newtoniano. As viscosidades dinamicas
(1) para as solugdes de glicerol e as constantes reoldgicas (K e n) para as solugdes de goma
xantana foram obtidas a 28°C em redmetro de cilindros concéntricos da Brookfield modelo LV-
DVIII+, a partir de reogramas.

Tabela 3.1. Viscosidade dindmica dos fluidos Newtonianos.

Solucio 1l (kg.m'l.s'l)
SG1 0,0117
SG2 0,0109
SG3 0,0088
SG 4 0,00573
SG S 0,00138
Agua 0,00084
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Tabela 3.2. Propriedades reoldgicas dos fluidos ndo-Newtonianos.

Solugio COH:;E{;‘ £a0 K (Pa.s") n(-)
GX -0,10% 1,0 0,094 0,54
GX -0,15% 1,5 0,215 0,45
GX -0,20% 2,0 0,343 0,41
GX -0,25% 2,5 1,008 0,28
GX -0,30% 3,0 1,343 0,26
GX -0,35% 3,5 1,978 0,21

3.1.2 Equipamentos utilizados

Os experimentos foram realizados em biorreator de bancada da New Brunswick modelo
Bioflo III, munido de sistema de controle de temperatura, pH, medidor de oxigénio dissolvido e
rotacdo, bem como rotdmetro para aeracdo e bombas para adicdo de antiespumante e solugdes de
acido e de base.

Esse biorreator tem volume util de 4L, didmetro interno do tanque (dr) de 0,17 m ¢é
equipado com dois impelidores tipo turbina de seis pas planas cada medindo 0,076 m de didmetro
(d;) e quatro chicanas, largura da pa do impelidor (W) de 0,015 m e espacamento de um diametro
de impelidor entre os impelidores. O aspersor de ar utilizado € tipo anel de ago inox e esta

localizado na base do biorreator.

i
L =)

EI00

Figura 3.1. Dimensdes do biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado
empregado nas duas etapas do trabalho.
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Para a medi¢do da concentragdo de oxigénio dissolvido no meio utilizou-se um sistema
com eletrodo de oxigénio da Mettler-Toledo modelo InPro 6800 acoplado ao analisador de
oxigénio e para o controle da vazdo de alimentagdo de ar um fluxometro de massa modelo
GFC371 da AALBORG. O controle da pressao no biorreator foi realizado manipulando uma
valvula de pressdao agulha instalada na tampa do biorreator e a medicao utilizando-se um medidor
eletronico de pressao modelo SC 990 da T&S equipamentos eletronicos. Um esquema dos

equipamentos utilizados est4 representado na Figura 3.2.

~ oan _m_-_

LWL

Figura 3.2. Apresentagdo esquemadtica dos equipamentos utilizados na presente etapa do
trabalho (1-analisador de oxigénio, 2-eletrodo de oxigénio, 3-fluxdmetro de massa, 4-valvula de
pressao ¢ 5-medidor de pressao).

3.1.3 Medidas do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kpa)

O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) foi determinado pelo método
dindmico da pressdo (MDP) (Blazej et al., 2004). A pressdo no biorreator foi mudada
bruscamente para aproximadamente + 15 kPa. Desta maneira, uma mudanga simultdnea na
concentracao de oxigénio dissolvido no meio e na dispersao das bolhas foi observada apesar de
manter a mesma vazao de alimentacdo de ar.

O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio foi obtido através da equacao 3-1,

ajustando os valores experimentais da concentragdo de oxigénio dissolvidos dado pelo eletrodo
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de oxigénio (C.) durante o tempo (t) e considerando o tempo de atraso na resposta do eletrodo

(ke)-

Ce — Ceo . e—ke~(t—t0) + Ces . (1 _ e—ke~(t—t0))+ ke ) (Ces - CeO) . (e—ke~(t—t0) _ e—k,_w(t—to)) Eq 3_1
ke—k,a

O Cq ¢ o sinal do eletrodo na condigao inicial t=t;. A constante de atraso do eletrodo de

oxigénio (k) € o inverso do tempo de resposta (7,), o qual é determinado com sendo igual ao

tempo que o sinal do eletrodo (Ce) leva para atinge 63,2 % de seu valor maximo.

3.1.4 Metodologia experimental

Inicialmente, para a agua e para cada solucdo de glicerol (fluidos Newtonianos) foram
obtidos valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) para cinco
diferentes condigdes de agitacao (600, 700, 800, 900 e 1000 rpm) e duas diferentes condigdes de
aeracdo (0,50 e 1,00 vvm).

Em seguida, nas mesmas condigdes de operacdo determinaram-se os valores de
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kpa) para solugdes de goma xantana
(fluidos ndo-Newtonianos).

Observa-se na Figura 2.5 que a relagdo linear existente entre a tensdo de cisalhamento e a
velocidade de cisalhamento para fluidos Newtonianos ndo ¢ valida para os fluidos nao-
Newtonianos ¢ a curva de escoamento € expressa pelo modelo da lei da poténcia, equagao 2-10.

Rearranjando a equagdo 2-11 obtém-se a velocidade de cisalhamento média que ¢

definida como segue:

1

/Llap n_l
% Eq. 3-2

& =
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Os valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (ki a) obtidos para as
solu¢des Newtonianas (glicerol e agua) foram correlacionados com a freqiiéncia de rotagao do
impelidor (N) e a viscosidade () de acordo com a equagao 3-3.

c

b
k,a=a-N"-u Eq. 3-3
Substituindo a viscosidade da equagdo 3-3 na viscosidade aparente da equagao 3-2 obtém-
se a equagdo 3-4 que expressa a velocidade de cisalhamento média ()&,) em fungdo do

coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) e das constantes reologicas para

fluidos ndo-Newtonianos.

1 Lt
1V (a0
) Eq.34

A :(E a.N’

Conhecendo-se as constantes a, b e c, estimadas para os fluidos Newtonianos (dgua e
glicerol) pela equagdo 3-3, e as propriedades reologicas dos fluidos ndo-Newtonianos € possivel a
partir da equacdo 3-4 estimar a velocidade de cisalhamento média no biorreator convencional tipo
tanque agitado e aerado para uma dada freqiiéncia de rotacdo do impelidor.

Na seqiiéncia ajusta-se uma curva de kya (s") para cada vazdo especifica de alimentagdo
de ar (0,50 e 1,00 vvm), para os fluidos ndo-Newtonianos, em func¢do de N (rps) e de K (Pa.s") e

determinam-se as constantes d, e e f pela equagao 3-5:
k,a=d-N K’ Eq. 3-5
Substituindo a equagdo 3-5 na equacdo 3-4 obtém-se a equacdo 3-6 que expressa a

velocidade de cisalhamento média em funcdo apenas das constantes reologicas (K e n) e da

freqliéncia de rotacao do impelidor (N).
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1 o
( 1 jnl d-N e-Kf c(n-1)

Eq. 3-6
a.N°® d

3.2 Influéncia das condicdoes de cisalhamento em cultivos de Streptomyces
clavuligerus

Para avaliar a influéncia das condig¢oes de cisalhamento nas varidaveis de cultivo de
Streptomyces clavuligerus foram realizados quatro cultivos em diferentes condigdes de operagao.
Na Tabela 3.3 estdo especificadas as condi¢des de agitagdo e aeragdo aplicadas em cada cultivo.

Tabela 3.3. Condig¢des de operagao dos cultivos C1, C2, C3 e C4.

Cultivo Rotacio (rpm) Vazao (vvim)
C1 700 0,50
C2 800 0,50
C3 900 0,50
C4 1000 0,50

3.2.1 Microrganismo

O microrganismo utilizado neste trabalho foi a bactéria Streptomyces clavuligerus ATCC
27064, conservado na forma de células vegetativas a uma temperatura de —70°C e suspenso em

uma solugao crioprotetora contendo 10% v/v de glicerol.

3.2.2 Meios de Cultura

Os meios de culturas utilizados no presente trabalho estdo descritos nas Tabelas 3.4, 3.5 ¢

3.6.
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Tabela 3.4. Composicao do meio de cultura de reativagao (MR).

Componentes Concentragio
Glicerol (g.L™) 15,0
Extrato de malte (g.L") 10,0
Peptona bacteriologica (g.L™) 10,0
Extrato de levedo (g.L™) 1,00
K,HPO, (g.L ™) 2,50
MgS04.7H,0 (gL 0,75
MOPS (g.LH® 21,0
Solucdes de sais (mL.L™")? 1,00
pH 6,8

M acido 3-[N-Morpholino]-propanesulfonico: utilizado para manter o pH do meio em torno de 6,8.

@1g.L" de MnCl,.4H,0, 1g.L" de FeSO,.7H,0 ¢ 1g.L" de ZnSO,.7H,0

Tabela 3.5. Composi¢ao do meio de cultura de indéculo (MI).

Componentes Concentracio
Glicerol (g.L™) 20,0
Soytone (g.L )" 17,0
Extrato de levedo (g.L™) 1,00
K,HPO, (g.L ™) 0,80
MgS04.7H,0 (gL 0,75
Solucdes de sais (mL.L™")? 1,00
MOPS (g.LH® 21,0
pH 6,8

(D Soytone: hidrolisado enzimatico de proteina de soja
@1g.L" de MnCl,.4H,0, 1g.L" de FeS0O,.7H,0 ¢ 1g.L" de ZnSO,.7H,0
® 4cido 3-[N-Morpholino]-propanesulfonico: utilizado para manter o pH do meio em torno de 6,8.
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Tabela 3.6. Composi¢ao do meio de cultura de producao (MP).

Componente Concentracgao
Glicerol (g.L™) 20,0
Soytone (g.L ™" 17,0
Extrato de levedo (g.L™) 1,00
K,HPO,4 (g.L™) 0,80
MgSO4(g.L) 0,75
Solucdo de sais® (mL.L™") 1,00
PH 6,8

) Soytone: hidrolisado enzimético de proteina de soja.
@ Solugédo de sais contendo: lg.L'1 de MnCl,.4H,0, lg.L'1 de FeSO,.7H,0 e lg.L'1 de ZnSO,.7H,0

Observe que o meio de cultura de producdo difere do meio de indculo apenas pela

auséncia de MOPS, uma vez que o pH foi controlado no biorreator por adi¢ao de acido e base.

3.2.3 Equipamentos utilizados

3.2.3.1 Autoclaves

Alguns materiais envolvidos na realizacao dos processos de fermentacao, tais como meios
de cultura, solucdes de acido, base e antiespumante, vidraria, reator, etc, foram esterilizados em

autoclaves marca FABBE, a 121°C.

3.2.3.2 Camara Asséptica

Para garantir uma manipulagdo asséptica do microrganismo foi utilizada uma camara
asséptica de fluxo laminar da marca VECO, contendo um bico de Bunsen e lampada germicida

UV, em todas as etapas que se fizeram necessarias.
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3.2.3.3 Ultrafreezer

As amostras para analise de glicerol bem como os criotubos contendo os microrganismos

foram armazenados em um ultrafreezer FORMA SCIENTIFIC a temperatura de —70°C.

3.2.3.4 Mesa incubadora rotativa

As etapas de reativacdo e crescimento do microrganismo foram realizadas em mesa
incubadora rotativa da New Brunswick Scientific, Inc., modelo G-25 com controles de

temperatura e agitacao.

3.2.3.5 Redometro

Para as medidas reoldgicas foi utilizado o redmetro LV-DVIII+ de cilindros concéntricos

da BROOKFIELD.

3.2.3.6 Analisador de dioxido de carbono

Para as medidas das concentracdes de dioxido de carbono no géas de saida do biorreator
foi utilizado um analisador da ROSEMOUNT ANALYTICAL, modelo 880A, acoplado a saida

do biorreator.

3.2.3.7 Controlador de pH

O controlador de pH da New Brunswick Scientific, INC, modelo pH-40 foi utilizado.

3.2.3.8 Biorreator de bancada

Os experimentos em batelada foram realizados em biorreator de bancada da New

Brunswick modelo Bioflo III com quatro litros de volume util. Esse biorreator ¢ munido de
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controle de temperatura, pH, oxigénio dissolvido e rotacdo, bem como rotametro para aeracao e

bombas para as alimentagdes de solugdes de antiespumante, acido e base.

3.2.3.9 Cromatografo

Para a realizagdo das andlises de glicerol foi utilizado um sistema de cromatografia
liquida de alta eficiéncia (CLAE) da WATERS. O sistema contém duas bombas modelo 510,

refratometro W410, injetor Rheodyne 7125 com loop de 20 pl.

3.2.4 Metodologia experimental

Os cultivos foram realizados em trés etapas, a saber, reativacdo do microrganismo,
crescimento e producdo. Primeiramente, 3,5 mL de suspensdo de células vegetativas de
Streptomyces clavuligerus mantidos em criotubos foram inoculados em Erlenmeyers de 500 mL
contendo 50 mL de meio de reativacdo, em seguida foram incubados por 24 horas a 28°C e 250
rpm. Posteriormente, 5 mL de suspensdo foram transferidos para Erlenmeyers de 500 mL
contendo 45 mL de meio de cultura de inoculo, esta etapa foi realizada em mesa incubadora
rotativa a 28°C e 250 rpm por 24 horas.

Na etapa de producdo, apos a etapa de crescimento, transferiu-se para o biorreator o
volume de caldo resultante da etapa de crescimento de tal modo que correspondesse a 10% do
volume total de caldo. O controle de pH foi feito por adi¢do de solugdes de HCI (2M) e NaOH
(1M) ja que o meio de cultura de produgdo utilizado no biorreator foi isento de MOPS.

Os procedimentos experimentais das trés etapas podem ser visualizados na Figura 3.3:
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-
3,5ml 50 ml 400 mi ‘
— e T
Biorreator de bancada (4,0 L)
de inbeulo agitado por 24h contendo 3,6 L de meio de
cultivo de produgio

Criotubos de suspensao 50 ml de meio de cultura 400 ml de meio de cultivo

de células vegetativas de reativagdo, agitado

armazenadas a -70° C, em  por 24h 3 28° C e 250 rpm
golugdo de 10% (viv) de

glicerol

Figura 3.3. Representacdo esquematica do procedimento experimental.

Os cultivos foram realizados em batelada no biorreator convencional tipo tanque agitado e
aerado. Amostras de 25 mL foram retiradas de trés em trés horas para as analises. Em todas as
amostras foram determinados os valores dos parametros reoldgicos dos caldos de cultivo (indice
de consisténcia, K, e indice de comportamento de escoamento, n), a concentragao de glicerol e a
determinagdo da concentragdo celular pelo método massa seca.

Ao longo dos cultivos também foram realizadas medidas da concentragdo de dioxido de
carbono no gas de saida do biorreator e concentragdo de oxigénio dissolvido do caldo
fermentativo. Foram realizados quatro cultivos que tiveram duragdo de 30 horas, até o termino da

concentracao de glicerol.

3.2.5 Metodologias analiticas

3.2.5.1 Analise de glicerol

As concentracdes de glicerol foram quantificadas por cromatografia liquida de alta
eficiéncia (CLAE), utilizando-se uma coluna Shodex KS-802 (Lonpak, divisdo da Millipore) e

agua Milli-Q como eluente. O equipamento foi operado 80°C, 1 mL.min" e tempo de retengdo
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entre 10 e 12 minutos. As concentragdes de glicerol foram determinadas a partir de uma curva de

calibragdo obtida com solugdes com concentragoes inferiores a 0,5 g.L'1 de substrato.

3.2.5.2 Caracterizacio reologica do caldo de cultivo
Para o célculo dos parametros reologicos K (indice de consisténcia) e n (indice de
comportamento de escoamento) considerou-se o caldo de cultivo como sendo pseudoplastico.
Tais fluidos seguem a lei da poténcia, descrita pela equacao 2-10.
Os valores de tensdo de cisalhamento () e velocidade de cisalhamento ( )&) foram obtidos
pelo redmetro, e por regressdo nao linear os valores de K e n. Com os valores do indice de
consisténcia (K), que ¢ diretamente proporcional a concentracao celular (Cx), como observado na

equagdo 2-13, € possivel se ter uma estimativa do crescimento microbiano.

3.2.5.3 Determinacio da concentracgio celular

A concentragdo celular foi obtida por massa seca apos filtragdo de um volume conhecido
de amostra (filtro previamente pesado de 0,45 um de didmetro de poro), o filtro ¢ lavado com
agua destilada, em seguida o filtro ¢ levado ao microondas e secado por cinco minutos, logo apds

¢ resfriado e pesado.

3.2.5.4 Determinacio da vazao molar de diéxido de carbono

Para a determinacdo da vazdo molar de dioxido de carbono no efluente do biorreator,
utilizou-se um analisador de didéxido de carbono acoplado a saida do biorreator, que forneceu a
porcentagem molar do gas.

Supondo que o ar de alimentacgao do reator esteja seco (21,0 % de O,, 79,0 % de N») e que

o gas efluente seja uma mistura de O,, CO, e Ny, o quociente respiratorio (RQ), definido pela
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relacdo entre a quantidade de CO, gerada pela quantidade de O, consumida no processo,

considerando desprezivel o teor de didxido de carbono no ar de entrada, ¢ quantificado de acordo

com a equagdo 3-7:

RQ:M Eq. 3-7
By o~ s s
onde:
&Ko) s vazio molar de CO, na saida do biorreator (mol.h™)
%, . vazao molar de O; na entrada do biorreator (mol.h'l)
%, ¢ vazdo molar de O, na saida do biorreator (mol.h™")

Admitindo que a vazdo molar do ar na entrada (4 ,) e a vazdo molar do gas na saida
(%% ¢) sejam iguais, o que significa imaginar que cada mol de oxigénio consumido gere um mol
de dioxido de carbono. Deste modo, o quociente respiratério (RQ) € igual a 1.

&: 1 Eq. 3-8

RO=
Q ’882e_’852$

Logo:
025 =802 — %2 s Eq.3-9
Como o nitrogénio ¢ um gas inerte, a vazao molar de entrada ¢ igual a vazado de saida e a

fracdo molar do nitrogénio ( x,, ¢ ) na saida do biorreator € igual a:

Eq. 3-10

Xy s =1=Xp5 s =Xcor 5
Portanto, a vazao molar de diéxido de carbono na saida do biorreator ¢ dada por:

K02 =&, X 02 Eq. 3-11
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4.1 Avaliacdo da velocidade de cisalhamento em biorreator convencional tipo
tanque agitado e aerado

Na Tabela 4-1 estdo apresentados os valores do o coeficiente volumétrico de transferéncia

de oxigénio (kra) obtidos para diferentes freqii€ncias de rotacdo do impelidor (N) e vazdo de

alimentacdo de ar (®,) para os fluidos Newtonianos (dgua e solugdo glicerol) com diferentes

viscosidades (p).

Tabela 4-1: Valores de kpa em em biorreator convencional operado com fluido
Newtoniano em diferentes condicdes de agitacdo e aeracao.

-1 -1
Fluido (kg.nl:'l.s'l) @ (vvm) | N (rpm) 013;3 (vser 11?63 S’SVIII
Sol. Glicerol 1 | 0.01170 | 0.50¢ 1,00 | 600 0.01651 0.01847
Sol. Glicerol 1 | 001170 | 0.50¢ 1,00 | 700 0.01817 | 0,02091
Sol. Glicerol 1 | 0,01170 | 0,50¢ 1,00 | _ 800 002224 | 0,02365
Sol. Glicerol 1 | 0,01170 | 0,50¢ 1,00 | _ 900 002516 | 0,02652
Sol. Glicerol 1 | 0,01170 | 0,50¢ 1,00 | _ 1000 002650 | 0,02756
Sol. Glicerol 2 | 0,01090 | 0,506 1,00 | 600 0.01788 0.01943
Sol. Glicerol 2 | 0,01090 | 0,50 1,00 | 700 0.01959 | 0,02231
Sol. Glicerol 2 | 0,01090 | 0,50 1,00 | _ 800 0.02308 0.02555
Sol. Glicerol 2 | 0,01090 | 0,506 1,00 | 900 0.02624 | 0,02836
Sol. Glicerol 2 | 0,01090 | 0.50¢ 1,00 | 1000 0.02792 | 002922
Sol. Glicerol 3 | 0,00880 | 0,50 1,00 | 600 0.01855 0.02023
Sol. Glicerol 3 | 0,00880 | 0.50¢ 1,00 | 700 0.02089 | 0,02354
Sol. Glicerol 3 | 0,00880 | 0.50¢ 1,00 | _ 800 002417 | 002693
Sol. Glicerol 3 | 0,00880 | 0.50¢ 1,00 | _ 900 0.02702 | 002887
Sol. Glicerol 3 | 0,00880 | 0.50¢ 1,00 | _ 1000 0.02880 | 0,03001
Sol. Glicerol 4 | 0,00573 | 0.50¢ 1,00 | 600 0.02203 0.02451
Sol. Glicerol 4 | 0,00573 | 0,50¢ 1,00 | 700 0,02429 0,0263
Sol. Glicerol 4 | 0,00573 | 0.50¢ 1,00 | _ 800 0.02735 0.02915
Sol. Glicerol 4 | 0,00573 | 0,50¢ 1,00 | 900 0,02951 0.03135
Sol. Glicerol 4 | 0,00573 | 050¢ 1,00 | _ 1000 0.03133 0.03259
Sol. Glicerol 5 | 0,00138 | 0,50¢ 1,00 | 600 0.03632 | 0,04087
Sol Glicerol 5 | 0,00138 | 0,50¢ 1,00 | 700 0.04046 | 004726
Sol. Glicerol 5 | 0,00138 | 0,500 1,00 | _ 800 0.04767 | 005421
Sol. Glicerol 5 | 0,00138 | 0,500 1,00 | 900 0.05123 0.05899
Sol. Glicerol 5 | 0,00138 | 0,50 1,00 | _ 1000 0.05593 0.06151
Agua 0.00084 | 050 1.00 | 600 0.04250 0.05309
Agua 0.00084 | 0.50e1.00 | 700 0.05050 0.05904
Agua 0.00084 | 050 1,00 | 800 0.05430 0.06592
Agua 0.00084 | 050 1,00 | 900 0.06000 0.07554
Agua 0.00084 | 0.50¢1,00 | 1000 0.06370 0.08266
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Para cada vazdo de alimentagdo de ar (0,50 e 1,00 vvm) respectivamente, valores do
coeficiente volumétrico transferéncia de oxigénio foram graficados em fun¢do da freqiiéncia de
rotagdo do impelidor (N) para cada fluido Newtoniano. Observa-se pelas Figuras 4.1 e 4.2 que
houve uma maior transferéncia de oxigénio com o aumento da freqiiéncia de rotacdo do
impelidor (N), aumento da vazdo de alimentagdo de ar (®,) e diminui¢do da viscosidade (),

resultados esperados.

0,09

| |—=— Agua 0,84 cP

0.08 - e — S0l.Glic. 1,38 cP
i Sol.Glic. 5,73 cP
0.07 I-|—v— Sol.Glic. 8,80 cP
Sol.Glic. 10,9 cP
0,06 [-|—<«— Sol.Glic. 11,7 cP

Figura 4.1. Dados experimentais de kra a 0,50 vvm em funcao da freqiiéncia de rotagdo
do impelidor (N) para fluidos Newtonianos.
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0,11

010 i —m—Agua 0,84 cP
| |—e— Sol.Glic. 1,38 cP

0,09 Sol.Glic. 5,73 cP
- [—v— Sol.Glic. 8,80 cP
0,08 - Sol.Glic. 10,9 cP

| | —<—Sol.Glic. 11,7 cP

Figura 4.2. Dados experimentais de kra a 1,00 vvm em fungdo da freqiiéncia de rotagao
do impelidor (N) para fluidos Newtonianos.

Para cada condicao de aeragdo foi ajustada aos valores experimentais a correlacdo dada
pela equacdo 3-3. Desta forma foram determinadas as constantes a, b e ¢ para cada vazio de

alimentacao de ar (D,).

c

ka=a-N"-u Eq. 3-3
Para a vazdo de alimentagdo de 0,50 vvm obtiveram-se os seguintes valores para as
constantes a, b e ¢ com o0s respectivos erros, juntamente com o coeficiente de correlagdo:
a=0,00056 £ 0,00005
b=0,81795 + 0,03620
=-0,34774 £ 0,00527
R* = 0,996
Observa-se que a correlacdo apresentada ajustou-se muito bem aos dados experimentais,

pelo alto coeficiente do ajuste.

Substituindo os valores das constantes na equagdo 3-3 obtém-se a equagao 4-1:
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kya =0,00056 - NO81795. 034774 Eq. 4-1

Na Figura 4-3 encontra-se uma comparagdo entre os valores do coeficiente volumétrico
de transferéncia de oxigénio (kra) obtidos experimentalmente e os fornecidos pela equagdo 4-1
para a condi¢do de 0,50 vvm. Nota-se que a grande maioria dos valores de kja encontram-se

dentro de = 5 %.

0,02 -

0’01 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L
0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08

ka (s'1)

L calc

Figura 4.3. Valores experimentais de kra em fungdo dos valores calculado pela equacao
4-1 para fluidos Newtonianos aerados a 0,50 vvm.

Em relacdo a vazdo de alimentagdo de ar (®,) de 1,00 vvm os resultados obtidos para as
constantes com os respectivos erros e para o coeficiente de ajuste (R?) foram os seguintes:
a=0,00045 £+ 0,00006
b=10,82313 £0,04363
¢ =-0,40389 + 0,00789
R%=0,993
Observa-se que o coeficiente de correlacdo desse segundo ajuste também foi préximo de

1, mostrando que a correlagdo ajustou-se muito bem aos dados experimentais.
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Substituindo os valores das constantes na equagdo 3-3, obtém-se a equagao 4-2:

kg a =0,00045 - N082313 ., =0,40389 Eq. 4-2

Na Figura 4.4 encontra-se uma comparagao entre os valores do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kpa) obtidos experimentalmente e os fornecidos pela equagdo 4-2 para
a condicdo de aeracdo de 1,00 vvm. Observa-se novamente que os valores ds coeficiente

volumétrico de transferéncia de oxigénio também estao dentro do desvio de = 5 %.

0,01 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L
0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08 0,09

ka (s'1)

L " calc

Figura 4.4. Dados experimentais de kra em funcdo do kpa calculado pela equagdo 4-2
para fluidos Newtonianos aerados a 1,00 vvm.

Na seqiiéncia foram determinados valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (ki a) para diferentes freqiiéncias de rotagcdo do impelidor (N) e vazao de alimentacao de
ar (®,;) e de parametros reologicos (K e n) para diferentes solugdes de solugao de goma xantana

(fluidos ndo-Newtonianos). Esses resultados sdo apresentados na Tabela 4-2.
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Tabela 4.2. Valores de ki a em funcdo da vazao de alimentagdo de ar (®,,) € da freqiiéncia
de rotacdo do impelidor (N) para diferentes fluidos nao-Newtonianos (solugdes de goma

xantana). i i
Fluido K n kra (s kra (s
miy) | Pas?y | () | PwrOvm) | N@pm) |5, iv,fl 1,00 gVIZl
GX 0.10% | 0,094 | 054 |050c1,00| 600 0,0241 0,0265
GX0.10% | 0,094 | 054 |050¢1,00| 700 0,0288 | 10,0328
GX0,10% | 0,094 | 054 |050e1,00]| 800 00342 | 0,0416
GX 0.10% | 0,094 | 054 |050¢1,00| 900 0,0389 | 0,0471
GX0,10% | 0,094 | 054 |050e1,00| 1000 0,0446 | 0,0521
GX0,15% | 0215 | 045 | 050100 600 00214 | 10,0219
GX0,15% | 0215 | 045 |050e1,00| 700 0,0251 0,0294
GX0,15% | 0215 | 045 |0,50e1,00| 800 0,0309 | 0,0345
GX0,15% | 0215 | 045 |050c1,00| 900 00356 | 0,0399
GX0,15% | 0215 | 045 |050e1,00| 1000 00412 | 0,0467
GX 0.20% | 0343 | 041 |050c¢1,00| 600 00194 | 0.0194
GX 020% | 0343 | 041 |050c1,00| 700 0,228 | 0,0260
GX 0.20% | 0343 | 041 |050c1,00| 800 0,280 | 0,0309
GX 020% | 0343 | 041 |050c¢1,00| 900 00323 | 0.0365
GX 020% | 0343 | 041 |050¢1,00| 1000 00374 | 0,0417
GX 025% | 1,008 | 028 |050c1,00| 600 0,0171 0,0185
GX 025% | 1,008 | 028 |050c1,00| 700 0,0205 | 0,0230
GX025% | 1,008 | 028 |050c1,00| 800 0,253 | 0,0284
GX025% | 1,008 | 028 |050e1,00| 900 0,0298 | 0,0324
GX 025% | 1,008 | 028 |0,50¢1,00| 1000 0,0335 | 0,0386
GX030% | 1343 | 026 |050e1,00| 600 0,0161 0,0170
GX 030% | 1343 | 026 |050e1,00] 700 0,0192 | 10,0219
GX 030% | 1343 | 026 |050e1,00| 800 0,233 | 0,026l
GX 030% | 1343 | 026 |0,50e1,00| 900 00272 | 10,0297
GX 030% | 1343 | 026 |050¢1,00| 1000 0,0311 0,0348
GX035% | 1,978 | 021 | 0,50e1,00 | 600 0,0155 | 0,0170
GX035% | 1,978 | 021 |050c1,00| 700 0,0191 00197
GX035% | 1978 | 021 |050c1,00| 800 00220 | 0,0231
GX035% | 1978 | 021 |050¢1,00| 900 00262 | 0,0289
GX035% | 1978 | 021 |0,50¢1,00 | 1000 0,297 | 0,0327

As Figuras 4.5 e 4.6 ilustra os valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (kra) em fungdo da freqiiéncia de rotacdo do impelidor (N) para as solugdes de goma

xantana aeradas a 0,50 e 1,00 vvm, respectivamente.
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0,060
0055 " GX 0,10% (m/v)
L |—*—GX0,15% (m/v)
0,050 |- GX 0,20% (m/v)
b |—v—GX0,25% (m/v)
0,045 - GX 0,30% (m/v)
[ |—<—GX0,35% (m/v)
0,040 |-
T, 0,035
~7 0,030 |
0,025 |-
0,020 |-
0,015 |-
1 1 1 " 1 " 1
600 700 800 900 1000
N (rpm)

Figura 4.5. Dados experimentais de kra em fungdo de N para fluidos ndo-Newtonianos a
0,50 vvm.
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Figura 4.6. Dados experimentais de k;a em fungdo de N para fluidos ndo-Newtonianos a
1,00 vvin

Analisando as Figuras 4.5 e 4.6 observa-se que o coeficiente volumétrico de transferéncia

de oxigénio (kra) aumenta com a freqii€ncia de rotacdo do impelidor (N), vazao de alimentagdo
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de ar (®,) e diminui com o aumento da concentracdo de goma xantana, o que torna esses fluidos
mais viscosos.
A seguir, procedeu-se o céalculo da velocidade de cisalhamento média experimental ( &)

para fluidos ndo-Newtonianos utilizando-se a equagdo 3-4.

1 1

1Yo (ka0
J&m{Ej -a]va Eq. 3-4

Os valores experimentais obtidos pela equacdo 3-4 para a velocidade de cisalhamento
média (8,) em fun¢do da freqiiéncia de rotagdo do impelidor, coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kra), indice de consisténcia (K) e indice de comportamento do
escoamento para as vazoes especificas de alimentagdo de ar (®,) de 0,50 e 1,00 vvm estdo

ilustrados nas Figuras 4.7 e 4.8, respectivamente.

3200

2800 | [—®— GX 0,10% (m/v)
| |—®—GX0,15% (m/v)
2400 |- GX0,20% (m/v)

—v—GX 0,25% (m/v)
I GX 0,30% (m/v)
2000 |- | —4— GX 0,35% (M/v)

600 700 800 900 1000
N (rpm)

Figura 4.7. Velocidade de cisalhamento média (&;,) em fungdo da freqiiéncia de rotagdo
do impelidor (N) a 0,50 vvm para solucdes de goma xantana em diferentes concentracdes.
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Figura 4.8. Velocidade de cisalhamento média (&,) em fun¢do da freqiiéncia de rotagdo
do impelidor (N) a 1,00 vvm para solucdes de goma xantana em diferentes concentracdes.

Através dos graficos nota-se que a velocidade de cisalhamento média ()8,) é maior
quanto maior for a freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) e da vazado especifica de alimentagao
de ar (®,;) e menor for concentragdo do fluido ndo-Newtoniano, que se traduz principalmente em
menores valores do indice de consisténcia (K).

Na seqiiéncia ajustou-se, uma correlacdo dada pela equacdo 4-3 que relaciona o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kia em s™) em fungdo da freqiiéncia de
rotagdo do impelidor (N em rps) e do indice de consisténcia (K em Pa.s") para fluidos ndo-
Newtonianos, determinando-se as constantes d, e e f para cada vazdo especifica de alimentacao
de ar (®y).

kpa=d-N¢Kf Eq. 4-3

Para a vazao de alimentagdo de ar de 0,50 vvm, os valores das constantes d, e ¢ f com os

. . . 2 .
respectivos erros e o coeficiente de ajuste (R”) foram os seguintes:

d=0,00088 + 0,00005
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e =1,28460 + 0,02229

f=-0,13588 +0,00338

R%=0,996

Com isso tem-se a equacao 4-3 com os valores das constantes ajustadas:

kja=0,00088 . N12846 g ~0.13588 Eq. 4-4

Para a vazao de 1,00 vvm, as constantes ajustadas com os respectivos erros € o coeficiente
de ajuste (R?) da correlagfo tiveram os seguintes valores:

d=10,00077 £ 0,00008

e=1,37184 £ 0,03715

f=-0,15763 = 0,00560

R*=0,992

Resultando na equagao 4-5:

k{a=0,00077 - N137184 [ ~0.15763 Eq. 4-5

Para ambas as vazdes especificas de alimentagdo especifica de ar (®,) o coeficiente de
correlagdo foi muito proximo de 1, mostrando que as correlagdes ajustaram-se muito bem aos
dados experimentais.

Substituindo a equagao 4-4 na equacao 3-4 e com os valores das constantes a, b e ¢ para a
vazao de 0,50 vvm e substituindo a equacao 4-5 na equagdo 3-4 e com os valores das constantes
a, b e ¢ para a vazao de 1,00 vvm, obteve-se respectivamente as equagdes 4-6 e 4-7 para previsao

de velocidades médias de cisalhamento ( )&,) aeradas a 0,50 ¢ 1,00 vvm.

1
1Yo (0,00088 A28 . 01358 \ Oz
)&m ~ (_j - Eq. 4-6

K 0,00056.N 17
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1 1
ﬁc 1 E 0,00077 . N1,37184 . K70’15763 —0,40389(}1—1)
m = — : E . 4‘7
K 0,00045.N 52" a
As equagdes 4-6 e¢ 4-7 uma vez fatoradas, reduzem-se as equagdes 4-8 e 4-9,
respectivamente, aeradas a 0,50 ¢ 1,00 vvm:
0,6092 2,876
_ 1- 0,4665 Y7
K=K '(1,571'N )1 n (@4 = 0,50 yvm) Eq. 4-8
0,6097 2,476
_ 1- 0,5487 Y7
& =K '(1,71 1-N )1 " (@ = 1,00 yvm) Eq. 4-9

As figuras 4.9 ¢ 4.10 comparam os valores de &, obtidos experimentalmente pela
equacdo 3-4, com os valores das constantes obtidos para cada vazdo, e os valores de X,

calculados obtidos pelas equagdes 4-8 e 4-9 para as vazoes de 0,50 e 1,00 vvm, respectivamente.
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Figura 4.9. Valores experimentais da velocidade de cisalhamento média ( &x,) em fungdo
dos valores da velocidade de cisalhamento média (&) calculada pela equagdo 4-8 para vazdo
especifica de alimentagdo de ar (®,,) de 0,50 vvm.
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Figura 4.10. Valores experimentais da velocidade de cisalhamento média (&.x,) em
fungdo dos valores de velocidade de cisalhamento média ( &) calculada pela equagio 4-9 para
vazao especifica de alimentagdo de ar (®,;) de 1,00 vvm.

As Figuras 49 e 4.10 mostram que as velocidades de cisalhamento obtidas
experimentalmente e pelas equacdes 4-8 e 4-9 estdo dentro do desvio de + 10%.

Para verificar o efeito no biorreator convencional tanque agitado e aerado da vazio
especifica de alimentagdo de ar (®,) na velocidade de cisalhamento média (&), foram
determinadas as velocidades de cisalhamento média ( )&,) pelas equagdes 4-8 e 4-9 nas unidades
do sistema internacional e graficadas em funcdo da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) para
as vazdes de 0,50 e 1,00 vvm, fixando o valor do indice de consisténcia (K) em 1,008 Pa.s" € o

valor do indice de comportamento de escoamento em 0,28, que correspondem a uma solugao de

goma xantana na concentragdo de 0,25 % (m/v).
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Figura 4.11. Velocidade de cisalhamento média (&) em fungio da freqiiéncia de rotagdo
do impelidor (N) para diferentes vazdes especificas de alimentagdo de ar (D).

A Figura 4-11 mostra que, para vazao especifica de alimentagao de ar (®,;) de 1,00 vvm,
a velocidade de cisalhamento media ()& ) foi superior a de 0,50 vvm em média de 9,8 % nos
cinco pontos.

Com o objetivo de avaliar a influéncia de cada variavel operacional (N e ®,;) ajustou-se

uma correlagdo para a velocidade de cisalhamento media (&) em fun¢do da freqiiéncia de

rotagdo do impelidor (N) e da vazdo especifica de alimentacdo de ar (®,), representada pela
equacao 4-10:

& =P NP2 .q)ar”’3 Eq. 4-10

As constantes P, P, e P; com os respectivos erros e o coeficiente de correlagdo estao
expressos na seqiiéncia:

P, =12,253 + 0,177

P,=1,876 + 0,004

P3=0,152 + 0,002
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R* =0,99997

A equagdo 4-10 com os valores das constantes fica da seguinte forma:

& =1225.-N¥° . " Eq. 4-11

Na equacao 4-11, observa-se que P, ¢ 12 vezes maior que Ps, desta forma, a freqiiéncia de
rotacdo do impelidor (N) ¢ a variavel de operagdo que mais influencia na velocidade de
cisalhamento média (& ).

Na seqiiéncia, para determinar o regime de escoamento (Re<10: laminar; Re>5x10’:
turbulento) em que sdo aplicaveis as correlagdes da velocidade de cisalhamento média ()& ) em
fun¢do da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) e dos parametros reologicos (K e n),
representadas pelas equagdes 4-8 e 4-9, calculou-se a velocidade de cisalhamento média (&)
para cada solucdo de goma xantana (fluidos ndo-Newtonianos), em seguida a viscosidade

aparente do fluido (uap) pela equagdo 2-11.
n-1
My =—=K& Eq.2-11

Com os valores da viscosidade aparente (L.p), obtidos pela equagdo 2-11 para cada
solugcdo de goma xantana, determinou-se o numero de Reynolds (Re), nas unidades do sistema

internacional, pela equacao 4-12:

_N-d-p
/’lap

Re Eq. 4-12

Na Tabela 4.3. estdo os valores obtidos para a velocidade de cisalhamento média (&),

viscosidade aparente do fluido (L.p) € 0 numero de Reynolds (Re) para as vazdes especificas de

alimentagdo de ar (@) de 0,50 e 1,00 vvm.
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Tabela 4.3. Valores da velocidade de cisalhamento média (&), viscosidade aparente do

fluido (pap) € 0 nimero de Reynolds (Re) para as vazdes especificas de alimentacdo de ar (@) de
0,50 e 1,00 vvm.

Fluido | (rpm) &G | &6 Hap (Pa.s) | pap (Pa.s)| Re(-) | Re()
(m/v) P 0,50vvm | 1,00vvm | 0,50 vvm | 1,00 vvm | 0,50vvm | 1,00vvm

GX0,10%| 600 | 607,06 | 704,50 | 0,00493 | 0,00460 | 11716 | 12547
GX0,10%| 700 | 951,68 | 1110,71 | 0,00401 | 0,00373 | 16809 | 18048
GX0,10%| 800 | 140486 | 1647,70 | 0,00335 | 0,00311 | 22980 | 24729
GX0,10%| 900 | 1980,73 | 2333,21 | 0,00286 | 0,00265 | 30278 | 32647
GX 0,10%| 1000 | 269329 | 3184,90 | 0,00248 | 0,00230 | 38751 | 41857
GX0,15%| 600 | 530,74 | 601,56 | 0,00681 | 0,00635 | 8486 | 9091
GX0,15%| 700 | 773,02 | 880,33 | 0,00554 | 0,00515 | 12174 | 13077
GX0,15%| 800 | 1070,67 | 1224,32 | 0,00463 | 0,00430 | 16644 | 17918
GX0,15%| 900 | 1427,04 | 1637,76 | 0,00395 | 0,00366 | 21929 | 23655
GX0,15%| 1000 | 184525 |2124,60 | 0,00343 | 0,00317 | 28066 | 30328
GX 0,20%| 600 | 562,91 | 632,87 | 0,00818 | 0,00763 | 7065 7570
GX 0,20%| 700 | 79923 | 902,56 | 0,00665 | 0,00619 | 10136 | 10890
GX 0,20%| 800 | 1082,80 | 1227,47 | 0,00556 | 0,00516 | 13857 | 14921
GX 0,20%| 900 | 141536 | 1609,90 | 0,00475 | 0,00440 | 18257 | 19699
GX 0,20%| 1000 | 1798,54 | 2051,94 | 0,00412 | 0,00381 | 23366 | 25256
GX 0,25%| 600 | 446,63 | 492,01 | 0,01246 | 0,01162 | 4636 | 4970
GX 0,25%| 700 | 59525 | 658,10 | 0,01013 | 0,00943 | 6651 7150
GX 0,25%| 800 | 763,42 | 846,68 | 0,00847 | 0,00786 | 9093 9796
GX 0,25%| 900 | 950,78 | 1057,40 | 0,00723 | 0,00670 | 11981 | 12933
GX 0,25%| 1000 | 1157,03 | 1289,97 | 0,00628 | 0,00581 | 15333 | 16582
GX 0,30%| 600 | 479,64 | 527,09 | 0,01394 | 0,01300 | 4144 | 4444
GX 0,30%| 700 | 634,30 | 699,51 | 0,01133 | 0,01054 | 5946 6392
GX 0,30%| 800 | 808,05 | 893,85 | 0,00947 | 0,00879 | 8128 8758
GX 0,30%| 900 | 1000,42 | 1109,63 | 0,00809 | 0,00749 | 10710 | 11563
GX 0,30%| 1000 | 1210,99 | 1346,43 | 0,00702 | 0,00649 | 13706 | 14825
GX 0,35%| 600 | 43743 | 477,96 | 0,01621 | 0,01512 | 3562 3821
GX 0,35%| 700 | 56833 | 623,04 | 0,01319 | 0,01226 | 5111 5496
GX0,35%| 800 | 713,00 | 783,88 | 0,01102 | 0,01023 | 6987 7530
GX0,35%| 900 | 870,89 | 959,88 | 0,00941 | 0,00872 | 9206 | 9941
GX 0,35%| 1000 | 1041,53 | 1150,56 | 0,00817 | 0,00755 | 11782 | 12746

Observa-se na Tabela 4.3 que ambas as correlagdes, equacdes 4-8 e 4-9, propostas para as
vazdes especificas de alimentagdo de ar (@) de 0,50 e 1,00 vvim, definem o regime turbulento no

biorreator com numero de Reynolds superior a 5x10°.
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4.1.1 Comparacio entre as correlacdes propostas e as fornecidas pela literatura
para velocidade de cisalhamento media (&)

Calculou-se para as varias correlagdes propostas na literatura, a velocidade de

cisalhamento média (&), fixando-se para comparagdo a concentra¢do intermediaria de goma

xantana de 0,25 % m/v (fluido nao-Newtoniano), que corresponde aos valores de indice de
consisténcia (K) e de indice de comportamento do escoamento do fluido de 1,008 Pa.s" e 0,28,
respectivamente.

A velocidade de cisalhamento média (&) e a maxima ()& _ ) para algumas das

correlagdes da literatura (equacao 2-14: Metzner e Otto, 1957; equagdo 2-15: Calderbank e Moo-
Young 1959; equagdo 2-1: Wichterle et al., 1984; equagao 2-20: Kelly e Gigas, 2003; equagao 2-
21: Pérez et al., 2006) foram utilizadas para a comparagdo com as equagoes 4-8 e 4-9, propostas
no presente trabalho para vazdes especificas de alimentacdo de ar (®,) de 0,50 ¢ 1,00 vvm
respectivamente.

Na Tabela 4.4 estdo apresentados os resultados, sendo os mesmos ilustrados na Figura
4.12. Os calculos para as velocidades de cisalhamento média (&) e a maxima (& ) foram
realizados para freqliéncia de rotagdo do impelidor (N) na unidade de rps, no entanto, na Tabela

4.4 e na Figura 4.12, a freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) esta em rpm, para facilitar a

visualizagao.
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Tabela 4.4. Valores das velocidades de cisalhamento média ()& ) para as correlagdes

presentes na literatura e para as correlagdes propostas no presente trabalho.

Nrpm | BED () [AE) [AE) (AL DA [AED
0,50 vvim | 1,00 vvmm | Eq. 2-14 | Eq. 2-15 |Eq. 2-16 |Eq. 2-20 |Eq. 2-21

600 446,63 492,01 116,00 140,70 | 166605 | 643,00 | 831,43
700 595,25 658,10 135,33 164,15 | 239108 | 750,17 | 1031,70
800 763,42 846,68 154,67 187,60 | 326974 | 857,33 | 1243,78
900 950,78 | 1057,40 | 174,00 | 211,05 | 430925 | 964,50 | 1466,75
1000 | 1157,03 | 1289,97 | 193,33 234,50 | 551627 | 1071,67 | 1699,87

Os perfis de velocidades de cisalhamento média ( 8,,) e maxima ( 8max) obtidos para as
correlagdes estdo ilustrados na Figura 4.12.
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—o—y_(EQ. 2-20) —2— y_(Eq. 2-21) —<— 1., (Eq. 2-16)

Figura 4.12. Comparagdo entre os valores das velocidades de cisalhamento média (&) e

méxima ()& ) obtidas por diferentes correlagdes.

As equagoes 2-14 e 2-15 foram obtidas no regime laminar e as equagdes 2-20 e 2-21 no

regime de transicdo e foram extrapoladas para o regime turbulento para efeito de comparagao.
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Para o calculo da velocidade de cisalhamento média ()& ), a constante de proporcionalidade (k)

das equagdes 2-14 e 2-15 foi assumida ser de 11,6.
Observa-se na Figura 4-12 que as correlagdes para a velocidade de cisalhamento média

(&) propostas por Metzner e Otto (1957) e Calderbank e Moo-Young (1959) por terem sido

obtidas no regime laminar e extrapoladas para o regime turbulento subestimaram os valores
quando comparado com as demais correlagdes.

Nota-se que os valores previstos pelas correlagdes para vazao especifica de alimentagao
de ar (®,) de 0,50 e 1,00 vvm, situaram-se entre aqueles gerados pelas correlagoes de Kelly e

Gigas (2003) e Pérez et al. (2006), indicando que a metodologia proposta gerou valores de &y,

proximos aos da literatura e, portanto, validando a mesma.
Verifica-se na Figura 4-12 que a correlagdo para a velocidade de cisalhamento maxima

(Bmax) de Wichterle et al. (1984) obtida na ponta do impelidor foi trés ordens de grandeza
superior aos valores das demais correlagdes para a velocidade de cisalhamento média ( &8,).
As velocidades de cisalhamento média ()&,) e a maxima (8n.) no biorreator

convencional tipo tanque agitado e aerado sdo esperados serem dependente, além da freqiiéncia
de rotagdo do impelidor (N), das propriedades reoldgicas do fluido, em particular do indice de
consisténcia ¢ do indice de comportamento do escoamento do fluido (K e n) (Robertson e

Ulbrecht, 1987). As correlagdes para a velocidade de cisalhamento média (8,) propostas por

Metzner e Otto (1957), Kelly e Gigas (2003) e Pérez et al. (2006) para biorreatores convencionais
tipo tanque agitado e aerado sdo apresentadas em fungdo apenas da freqii€éncia de rotacao do
impelidor (N). De acordo com Chisti (2001), a velocidade de cisalhamento ¢ dependente da
capacidade de transferéncia de quantidade de movimento do fluido, ou seja, da densidade e da

viscosidade do fluido. Portanto, correlagdes que expressem a velocidade de cisalhamento média
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(8n) ou maxima (Emax) como funcdo apenas da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) estdo
incompletas.
Assim sendo, pode-se afirmar que as correlagdes para a velocidade de cisalhamento média

(/8n) propostas no presente trabalho sdo mais adequadas e completas, pois consideram a

freqliéncia de rotagdo do impelidor (N) e as propriedades reoldgicas do fluido (K e n) nas

previsoes das condigdes de cisalhamento.

4.2  Influéncia das condicoes de cisalhamento nas variaveis de cultivo

Com o objetivo de avaliar a influéncia das condigdes de cisalhamento em cultivos de
Streptomyces clavuligerus foram realizados quatro cultivos com as mesmas composi¢oes de
meios de cultivo e condi¢des: pH de 6,8, temperatura de 28°C e aeragdo igual a 0,5 vvm, no
entanto, os cultivos foram realizados sob diferentes condi¢des de agitagdo, a saber, 700, 800. 900
e 1000 rpm.

Os resultados obtidos para o indice de consisténcia (K), indice de comportamento de
escoamento (n), concentracdao celular (Cx), concentracdo de glicerol (Cgiic) € concentracao de
oxigénio dissolvido no caldo fermentativo (OD) estao ilustrados em fungdo do tempo para cada
cultivo nas Figuras 4.13,4.14 ,4.15 e 4.16.

Na Figura 4.13 encontram-se os resultados obtidos no cultivo C1 realizado sob freqiiéncia

de agitagdo de 700 rpm.
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Figura 4.13. Resultados do cultivo C1 (700 rpm) no biorreator tipo tanque agitado.

Observa-se que ndo houve limitag@o por falta de oxigénio durante o cultivo C1, atingindo
o valor minimo de 72,3 % em 18 horas de cultivo. O indice de consisténcia e a concentragao
celular alcancaram os valores maximos de 19,22 dina.cm™.s" e 8,90 g.L'1 e o indice de
comportamento de escoamento o valor minimo de 0,21 em 21 horas de cultivo. O experimento
C1 iniciou com concentragdo de glicerol de 23,1 g.L"!, substrato limitante totalmente consumido
em 30 horas de cultivo.

Na Figura 4.14 encontram-se os resultados obtidos no cultivo C2 realizado sob agitagdo

de 800 rpm.
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Figura 4.14. Resultados do cultivo C2 (800 rpm) no biorreator tipo tanque agitado.

Observa-se novamente que nao houve limitagdo por falta de oxigénio durante o cultivo
C2. A concentracao de oxigénio dissolvido no caldo fermentativo alcangou um valor minimo de
50 % em 18 horas de cultivo. O indice de consisténcia (K) e a concentra¢do celular atingiram
seus valores maximos em 24 horas de cultivo, 33,17 dina.cm™.s" e 12,08 g.L'l, juntamente com o
valor minimo do indice de comportamento de escoamento do fluido de 0,19. A fonte de carbono
foi também consumida totalmente em 30 horas de cultivo.

Na Figura 4.15 encontram-se os resultados obtidos no cultivo C3 realizado sob agitagdo

de 900 rpm.
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Figura 4.15. Resultados do cultivo C3 (900 rpm) no biorreator tipo tanque agitado.

O valor minimo de oxigénio dissolvido no caldo fermentativo foi de 78 %, obtido em 15
horas de cultivo. Observa-se que a concentracdo de glicerol alcangou o valor minimo em 30 horas
de cultivo.

Como verificado nos resultados dos cultivos anteriores, o indice de consisténcia (K) e a
concentracao celular (Cx) também atingiram os valores méaximos ao mesmo tempo, 25,43
dina.cm™s" e 10, 52 g.L'l, em 24 horas de cultivo. Neste mesmo tempo, o valor minimo do
indice de comportamento de escoamento do fluido foi de 0,22.

Na Figura 4.16 encontram-se os resultados obtidos no cultivo C4 realizado sob agitacdo

de 1000 rpm.
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Figura 4.16. Resultados do cultivo C4 (1000 rpm) no biorreator tipo tanque agitado.

Pode-se notar na Figura 4.16 que ndo houve limitagdo por falta de oxigénio dissolvido
durante o cultivo ¢ os valores maximos do indice de consisténcia (K) e da concentragdo celular
(Cx) foram respectivamente de 29,11 dina.cm™s" e 10,68 g.L"' em 27 horas de cultivo. A fonte
de carbono foi completamente consumida em 30 horas de cultivo.

Em relagdo a quantidade molar de dioxido de carbono produzido, produto da respiragao

celular, em fun¢ao do tempo, na Figura 4.17 estd ilustrado o perfil obtido para cada cultivo.
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Figura 4.17. Dioxido de carbono produzido (mol) em func¢ao do tempo (h).

Observa-se pela Figura 4.17 que os cultivos apresentaram quantidades de dioxido de
carbono muito proximas, ndo sendo esta variavel diretamente influenciada pelas condicdes de

cisalhamento.

4.2.1 Comparacao das variaveis de processo obtidas durante os cultivos.

As variagdes nas varidveis do processo como indice de consisténcia (K), concentragdao
celular (Cx), indice de escoamento (n) e consumo de glicerol sdo decorrentes das condi¢des de
cisalhamento impostas aos cultivos.

Nas Figuras 4.18, 4.19, 4.20 e 4.21, as variaveis do processo estdo normalizadas, ou seja,
divididas pelo valor maximo obtido durante o cultivo. A normalizagdo das varidveis se fez

necessaria para eliminar a influéncia causada pelas diferentes condi¢des iniciais dos cultivos,
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como as concentragoes de glicerol e de indculo, uma vez que se pretende efetuar comparagdes
entre os cultivos.
A Figura 4.18 mostra o indice de consisténcia normalizado em fungdo do tempo para os

cultivos C1, C2, C3 e C4.
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Figura 4.18. Perfis do indice de consisténcia normalizado para os cultivos C1, C2, C3 e C4.

Como ilustrado na Figura 4.18, os indices de consisténcia normalizados alcangaram os
valores maximos em 21, 24, 24 e 27 horas de cultivo nos experimentos C1, C2, C3 ¢ C4,
respectivamente. Este fato mostra que quanto maior a freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N)
maior foi a dificuldade do microrganismo atingir o valor maximo do indice de consisténcia,
resultando no prolongamento do cultivo. Além disso, observa-se também que, durante toda a fase
de crescimento do microrganismo, o indice de consisténcia normalizado foi maior para as
menores condi¢cdes de agitacdo imposta, havendo desta forma, uma relagdo inversa com a

velocidade de cisalhamento.
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O indice de consisténcia do fluido (K) ¢ uma varidvel quantitativa e qualitativa do
processo, sendo influenciado pela velocidade de cisalhamento. Quantitativa porque depende da
concentracao celular, como observado na equagdo 2-13, proposta por Badino et al. (1999), e
qualitativa porque depende do crescimento e morfologia do microrganismo (pellets, micélio livre

ou fragmentado).

Os perfis de concentragio celular normalizada (Cx ) em fungdo do tempo para os cultivos

Cl1, C2, C3 e C4 estao apresentados na Figura 4.19.
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Figura 4.19. Perfis de concentragdo celular normalizada (Cx) em fungio do tempo para
os cultivos C1, C2, C3 e C4.

Os perfis de concentragio celular normalizada (Cx) durante os cultivos foram similares,
obtendo-se os valores maximos em 21, 24, 24 ¢ 27 horas de cultivo nos experimentos C1, C2, C3

e C4, respectivamente.



Resultados e Discussdo 67

O que ocorreu para o indice de consisténcia normalizado (K ) foi também observado para
a concentracio celular normalizada (Cx). Nos experimentos com maior freqiiéncia de rotagdo do
impelidor (N) (maior velocidade de cisalhamento) levaram mais tempo para atingir o valor
maximo da concentragio celular normalizada (Cx), fazendo com que o tempo de cultivo fosse
prolongado. Isso ocorreu porque a concentragao celular (Cx) € uma variavel quantitativa e quanto
maior foi a freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N), maior o grau de cisalhamento, dificultando o
crescimento celular e o alcance da concentragdo celular maxima.

A Figura 4.20 ilustra os perfis dos indices de comportamento do escoamento do fluido

normalizado (7 ) pelo tempo para os cultivos C1, C2, C3 e C4.

—A—C1—e—-C2—u-C3—¢—C4

10 *

0,8 -

04|

0,2 -

0,0 L1 . 1 . 1 . 1 . 1 . 1 . 1
0 5 10 15 20 25 30

Tempo (h)

Figura 4.20. Perfis do indice do comportamento de escoamento do fluido normalizado
(7 ) em funcao do tempo para os cultivos C1, C2, C3 e C4.

Analisando a Figura 4-20, nota-se que os valores do indice de comportamento do

escoamento normalizado (7 ) para os cultivos C1, C2, C3 e C4 atingiram os valores minimos em
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21, 24, 24 e 27 horas de cultivos. Desta forma, pode-se considerar que o indice de
comportamento do escoamento do fluido (n) foi influenciado pela freqiiéncia de rotagao do
impelidor (N), ja que esta ¢ uma variavel qualitativa do processo, dependendo da forma
morfoldgica em que se encontra o microrganismo, pellets ou micélios com diferentes graus de

fragmentagdo ou ruptura.

Os perfis de concentragdo de glicerol normalizada (C_,_ ) para os quatro cultivos estdo

glic

ilustrados na Figura 4.21.
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Figura 4.21. Perfis da concentracdo de glicerol normalizada (C
C2,C3eC4.

i) para os cultivos Cl,

Comparando-se os perfis da concentragao de glicerol normalizada (C ), observa-se que

glic
nao houve uma tendéncia clara da influéncia da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) na

cinética de consumo de glicerol. A 800 rpm o consumo da fonte de carbono foi mais rapido que
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os demais cultivos, devido a maior concentracdo celular. Contudo, os perfis da concentragdo de

glicerol normalizada (C ;) para os cultivos estdo muito proximos.

glic

Como pode ser observado nas Figuras 4.18 e 4.19 existem relagdes entre a velocidade de
cisalhamento e o indice de consisténcia normalizado (K ) e a concentragio celular normalizada
(Cx). De tal forma que, multiplicando os valores dos indices de consisténcia normalizados (K )

pelas concentragdes celulares normalizadas (Cx), obtém-se o parametro €, que esta apresentado

na Figura 4.22 em funcdo do tempo para os cultivos C1, C2, C3 e C4.
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Figura 4.22. Perfis do indice de consisténcia normalizado (K ) multiplicado pela
concentragio celular normalizada (Cx) para os cultivos C1, C2, C3 e C4.

Nota-se que para um determinado tempo do cultivo, durante a fase de crescimento do
microrganismo, o fator € diminui com o aumento da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) e
para um valor de & constante os tempos dos cultivos foram maiores para velocidades de

cisalhamento maiores. Para ¢ igual a 0,20, por exemplo, os experimentos C1, C2, C3 e C4
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tiveram os tempos de 11.7, 12.4, 13.6 e 14.4 horas, respectivamente. Em relagdo ao valor maximo
de ¢, os experimentos C1, C2, C3 e C4 atingiram os valores maximos em 21, 24, 24 e¢ 27 horas de
cultivos. Isso significa que o produto do indice de consisténcia normalizado (K ), parimetro
relacionado com a morfologia celular, pela concentragio celular normalizada (Cx), pardametro
quantitativo, foi influenciado pela freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N), e portanto,
influenciando na cinética desses.

Na seqiiéncia, calculou-se a velocidade de cisalhamento média ()& ) em fungdo do tempo
para os quatro cultivos, aplicando a correlagao proposta no presente trabalho, equagdo 4-8 para
vazao especifica de alimentacao de ar (®,;) de 0,50 vvm. A Figura 4-23 ilustra os perfis obtidos

para a velocidade de cisalhamento média (& ) em fungdo do tempo.
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Figura 4-23. Perfis da velocidade de cisalhamento média (&) em funcdo do tempo para
os quatro cultivos
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No inicio dos cultivos, para indices de comportamento do escoamento (n) muito préximo

de 1 ( 0 e 3 horas de cultivo) obtiveram-se valores de velocidade de cisalhamento média (&)
muito altos, por isso na Figura 4-23 os perfis das velocidade de cisalhamento média (&)

iniciaram em 6 horas de cultivo.

Nota-se na Figura 4-23, que a velocidade de cisalhamento média (& ) diminuiu com o

crescimento do microrganismo. Com a diminui¢ao do crescimento celular e o aumento da morte
microbiana, a viscosidade aparente do fluido (M) diminuiu e a velocidade de cisalhamento

média ()& ) comecou a aumentar no final dos cultivos.

Em rela¢do ao cultivo realizado com a maior freqliéncia de rotacdo do impelidor (N)

(1000 rpm), observaram-se maiores valores da velocidade de cisalhamento média ()& ) e uma

queda acentuada nas quinze primeiras horas do cultivo. A queda acentuada e os maiores valores

da velocidade de cisalhamento média (&) foram causados pelo baixo valor da viscosidade

aparente do fluido (pap) € pela alta freqiiéncia de rotacdo do impelido (N) que elevam o niimero
de Reynolds e aumentam a capacidade de transferéncia de quantidade de movimento. Na
verdade, a freqiiéncia de rotagao do impelidor (N) determina o cisalhamento e a fragmentacao das
células, isso acaba por diminuir a viscosidade aparente (l1,) € 0 indice de consisténcia (K) e, por
conseqiiéncia, o aumento do cisalhamento e a transferéncia de quantidade de movimento.
Observou-se que a correlagdo para a velocidade de cisalhamento média (&) em funcédo
das propriedades reoldgicas (K e n) e da freqiiéncia de rotacdo do impelidor (N), dada pela
equacdo 4-8, ¢ muito sensivel ao indice de comportamento do escoamento do fluido (n).

Pequenas variagdes em n fornecem & muito diferentes. Possivelmente, o perfil da velocidade de
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cisalhamento média (&) para o cultivo realizado na agitagdo de 900 rpm tenha sofrido as

oscilacdes observadas.
Contudo, com a correlagdo proposta no presente trabalho pode-se estimar os valores de

& mnos quatro cultivos realizados. Além disso, pode-se observar que a velocidade de
cisalhamento média ()& ) ndo depende apenas da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N), mas

também das propriedades reoldgicas do fluido (K e principalmente n). Segundo Chisti (2001),
correlagdes que levam em consideragdo as propriedades reologicas sdo mais completas.
Por fim, pode-se verificar que para uma estimativa mais precisa da velocidade de

cisalhamento média (&) nos cultivos, deveria-se obter uma correlagdo de & utilizando os

valores de N, K, n e ki a obtidos nos proprios cultivos.

4.3 Determina¢do da velocidade de cisalhamento média ()&,) em cultivos de

Streptomyces  clavuligerus utilizando o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kya)

Tal como citado no item Revisdo Bibliografica, Rosa (2002) realizou trés cultivos com as
mesmas composi¢des de meios de cultivo e condi¢des de pH, temperatura e vazao de alimentagao
de ar, no entanto, os cultivos foram realizados sob diferentes condi¢des de agitacao, 600, 800 e
1000 rpm em um biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado (Bioflo III — New
Brunswick Sci. Co. Inc., USA), com volume util de 4 litros. Na Tabela 4.5 estdo especificadas as

condigdes de agitagdo e aeragdo empregadas em cada cultivo.
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Tabela 4.5. Condigdes de operacao dos cultivos BC1, BC2 e BC3.

Cultivo Rotacio (rpm) Vazao (vvim)
BC1 600 0,50
BC2 800 0,50
BC3 1000 0,50

Os valores do indice de consisténcia (K), coeficiente volumétrico de transferéncia de

oxigénio (kra), indice de escoamento do fluido (n) obtidos durante os cultivos, bem como os

valores calculados de velocidade de cisalhamento média (&), com base na equagdo 3-4, estdo

ilustrados em fungdo do tempo para cada cultivo nas Figuras 4.24, 4.25, 4.26 e 4.27,

respectivamente. Cabe ressaltar que durante os trés experimentos nao houve limitacdo por falta

de oxigénio.

Na Figura 4.24 encontram-se os perfis do indice de consisténcia (K) obtidos nos cultivos.
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Figura 4.24. Perfis do indice de consisténcia (K) ao longo dos cultivos BC1, BC2 e BC3.
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O experimento BC2 produziu os maiores valores do indice de consisténcia (K), indicando
que, sob tais condi¢des de operagdo, 800 rpm e 0,50 vvm de ar, o microrganismo encontrou o
ambiente mais propicio para o seu crescimento, gerando um caldo mais consistente. No cultivo
BC3, a intensa condi¢do de cisalhamento durante a batelada afetou negativamente o crescimento
celular, sendo que os menores valores do indice de escoamento (K) obtidos para o BC3 indicam o
rompimento celular devido a alta tensdo de cisalhamento, fazendo com que o crescimento celular
ocorresse mais lentamente. Quanto ao cultivo BC1, a menor condi¢cdo de agitagdo (600 rpm)
talvez ndo tenha determinado uma boa mistura e dispersdo de nutrientes, fazendo com que o
perfil de K com o tempo seja inferior aquele obtido no cultivo BC2.

Na seqliéncia, valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kpa),
obtidos por Rosa (2002) pelo método do balango gasoso, sdo apresentados ao longo dos tempos
dos cultivos. Observa-se que durante as primeiras horas dos cultivos, os valores obtidos de kia
nao foram coerentes devido as baixas sensibilidades dos equipamentos nas medidas das fragdes
molares de oxigénio e de didxido de carbono no gas efluente do biorreator, ocorrendo grandes
oscilagdes nos valores de kpa nos inicios dos experimentos. Por isso, optou-se pela apresentagao
dos dados a partir de 12 horas de cultivo. A Figura 4.25 ilustra os valores dos coeficientes

volumétricos de transferéncia de oxigénio obtidos durante os cultivos.
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Figura 4.25. Perfis do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kpa) obtidos
nos cultivos BC1, BC2 e BC3.

Observa-se na Figura 4.25 que o perfil do kra do experimento BC3, até 33 horas de
cultivo, ndo apresenta um comportamento que condiz com as condigdes de operagdo. O perfil do
ki a neste intervalo de tempo deveria estar acima do obtido para o experimento BC2, pois quanto
maior a freqiiéncia de rotacdo do impelidor (N), menor ¢ o indice de consisténcia (K), o que
deveria proporcionar uma maior transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a fase liquida.
Nota-se também no experimento BC3, que os valores de kra deveriam aumentar a partir de 54
horas de cultivo, uma vez que, quando o indice de consisténcia (K) diminui, a transferéncia de
oxigénio deveria aumentar. Provavelmente, deve ter ocorrido algum problema associado as
medidas das fragdes molares de O; e COs.

Em relagdo ao indice de escoamento do fluido (n), a Figura 4.26 mostra a variacdo de n

com o tempo para os trés experimentos.
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Figura 4.26. Perfis do indice de escoamento do fluido (n) obtidos nos cultivos BC1, BC2 e
BC3.

A Figura 4.26 mostra uma diminui¢ao no indice de escoamento do fluido (n) durante a
fase de crescimento celular € um aumento com o término do glicerol. Além disso, pode-se
observar também, que o n foi influenciado pela freqiiéncia de rotacdo do impelidor (N), pois
quanto maior o N maior foi este parametro reologico.

A velocidade de cisalhamento média (&,) foi calculada utilizando a equagdo 3-4 com os
valores das constantes a, b e ¢ determinadas para vazdo de alimentacdao de ar de 0,50 vvm. A

substituicdo dos valores das constantes na equacao 3-4 resultou na equagao 4-13.

! 1
1\t k,a 20,3477(n-1)
= (Ej (5,6-10“f - NO”‘”‘)J Eq. 4-13

Esta correlagdo fornece uma estimativa mais precisa da velocidade de cisalhamento média

(&) nos cultivos, porque utiliza os valores de N, K, n e ki a obtidos diretamente dos cultivos. As
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variagdes de & ao longo dos cultivos estdo apresentadas na Figura 4.27 para os experimentos

BCl1, BC2 ¢ BC3.
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Figura 4.27. Perfis da velocidade de cisalhamento média (&) obtidos nos cultivos BC1,
BC2 e BC3.

Verifica-se através da Figura 4.27, que os valores da velocidade de cisalhamento média
(#8n) para BC1 foram maiores do que os valores do BC2, apesar da menor freqiiéncia de rotagdo
do impelidor (N). De fato, a velocidade de rotagdo do impelidor ¢ a grande responsavel pelo
cisalhamento do microrganismo. No entanto, quanto maior a viscosidade aparente (l,p) do fluido,
menor é o valor de &, observando-se desta forma, uma inversio de valores.

Em relagdo ao experimento realizado a 1000 rpm, esperava-se os maiores valores de &,
com uma diminui¢do continua durante a fase de crescimento ¢ um aumento na fase de morte do
microrganismo. No entanto, no intervalo das 21 as 36 horas de cultivo houve um aumento e a

partir das 54 horas uma diminui¢do nos valores de &,. Os resultados obtidos no cultivo BC3
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devem-se aos valores dos coeficientes volumétricos de transferéncia de oxigénio que aumentaram
das 21 as 42 horas, ao invés de diminuirem, e continuaram diminuindo a partir das 54 horas, ao
invés de aumentarem.

A determinagdo das velocidades médias de cisalhamento (&,) em meios com

microrganismo vivo (Streptomyces clavuligerus) é complexa. Experimentos com sistemas nao
bioldgicos isentos de células (goma xantana e glicerol) geram relagdes esperadas entre o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio e pardmetros reologicos do sistema.
Entretanto, um sistema nao-bioldgico € incapaz de representar todos os efeitos que influenciam o

crescimento do microrganismo. Por isso, a determinagdo de valores de &, em sistemas

biolégicos ¢ um fator muito importante para o desenvolvimento dos cultivos e,

conseqiientemente, para a producao de um produto de interesse comercial.
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5. CONCLUSOES

A metodologia empregada no biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado para

correlacionar a velocidade de cisalhamento média ( 8,,) com a freqiiéncia de rotagdo do impelidor

(N) e as propriedades reoldgicas (K e n) mostrou-se coerente. Os valores obtidos para a

velocidade de cisalhamento média (8,) ficaram proximos aos valores dados por correlagdes

presentes na literatura.

A correlagdo obtida para a velocidade de cisalhamento média ( )&;,) por estar em fungdo da

freqliéncia de rotagdo do impelidor (N) do indice de consisténcia (K) e do indice de
comportamento do escoamento do fluido (n), mostrou-se mais adequada e completa que as
demais correlagdes que dependem apenas da freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N), pois €
esperado, que a velocidade de cisalhamento média (&;,) ou a maxima ( &n.x) sejam dependentes
da capacidade de transferéncia de quantidade de movimento do fluido, e desta forma, da reologia
e da densidade do fluido.

Com relagdo a influéncia das condigdes de cisalhamento nos quatro cultivos de
Streptomyces clavuligerus com as mesmas composi¢des de meios de cultivo e condigdes de pH,
temperatura e aera¢do, mas sob diferentes condi¢des de cisalhamento, conclui-se que a
normalizagdo das variaveis do processo eliminou a influéncia das concentragdes iniciais de
glicerol e de indculo para efetuar a comparacdo entre os cultivos.

A velocidade de cisalhamento média ( )8,) exerceu influéncia no indice de consisténcia do
fluido (K), por ser um parametro relacionado com a morfologia celular e a quantidade de
microrganismo presente no cultivo, bem como influenciou o indice de comportamento de

escoamento, por afetar a vitalidade estrutural do microrganismo e, por fim, influenciou a
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concentracdo celular, uma varidvel quantitativa do processo, prejudicando o crescimento do
microrganismo.

Com a correlagdo obtida na primeira etapa do presente trabalho a velocidade de
cisalhamento média ()&,) pode ser estimada com base nos valores experimentais dos quatro
cultivos. Os maiores valores de velocidade de cisalhamento média (&,) foram obtidos para o
cultivo C4 (1000 rpm) e os menores valores para o C1 (700 rpm), além disso, constatou-se que,
#Bm diminui com a viscosidade aparente do fluido (pap). Conclui-se, portanto, que altos valores de
cisalhamento geram caldos fermentativos menos viscosos com conseqilente aumento nas
velocidades de cisalhamento médias ( &), atrasando os términos dos cultivos.

Por fim, fazendo-se uso da metodologia proposta foi possivel avaliar as influéncias das
condic¢des de cultivo e de transferéncia de oxigénio nos perfis de velocidade de cisalhamento ao
longo de cultivos de S. clavuligerus, podendo-se concluir que a determinagdo de &, utilizando
informacdes diretas dos cultivos (N, K, n e kpa) gera resultados mais fidedignos acerca das

condig¢des de cisalhamento impostas aos microrganismos.
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6. CONTINUIDADE DO TRABALHO

Propdem-se para a continuidade do trabalho a realizacdo de 5 cultivos de Streptomyces
clavuligerus em biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado mantendo as mesmas
condi¢des de temperatura, pH, vazdo especifica de alimentagdo de ar (®,) e composi¢do do
meio, mas variando a freqiiéncia de rotagdo do impelidor (N) em 600, 700, 800, 900 ¢ 1000 rpm.

Nesses cultivos, propde-se determinar os perfis da velocidade de cisalhamento média (&)

através da substituicao direta dos valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
(kpa), obtidos ao longo dos cultivos, na correlagdo proposta e verificar a influéncia do
cisalhamento na produgdo de compostos P-lactamicos como a cefamicina C e o 4cido
clavulanico. Propde-se também a realizagdo de um planejamento experimental para determinar a

condig¢do de operacao otima para a producao do produto de interesse.
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