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RESUMO

Devido a ampla caracterizagdo bioquimica, fisioldgica e genética e a facilidade de manipulagéo
e de cultivo, diversas proteinas com aplicagdo industrial e terapéutica sdo produzidas por
Escherichia coli geneticamente modificada. H& informacbes abundantes na literatura sobre
estratégias para aumentar a producdo de biomassa e de proteinas recombinantes por meio de
cultivos de E. coli empregando biorreator tipo tanque agitado e aerado (convencional). Por outro
lado, apesar de bastante empregado em cultivos de microrganismos filamentosos, poucos
trabalhos envolvendo cultivo de E. coli em reator pneumatico tipo airlift sdo encontrados. Este
biorreator apresenta vantagens frente ao convencional, como simplicidade de construcao, menor
risco de contaminacdo e eficiente dispersdo gas-liquido com baixo consumo de energia.
Entretanto, a menor capacidade de transferéncia de O, no biorreator airlift em escala de
bancada, em relagdo a alcangada em reator convencional, justifica a manipulacéo de variaveis
como temperatura, pressdo e vazdes de ar e O, no controle adequado da concentracdo de O,
dissolvido (COD), evitando quedas de produtividade de biomassa e de proteina recombinante.
Nesse contexto, este trabalho objetivou: (i) determinar a influéncia da pressdo interna sobre a
retencdo gasosa (g), o coeficiente volumétrico de transferéncia de O, (k,a) e a velocidade
volumétrica de transferéncia de O, (NO,) em biorreator airlift de 5 L de volume util; (ii) avaliar
0 desempenho das variaveis manipuladas selecionadas (vazdes de ar e de O, puro, sobrepressao
e temperatura) no controle da COD no airlift; (iii) verificar a influéncia das diferentes condi¢des
de operacdo sobre a formacdo de biomassa, a estabilidade plasmidial e a producéo da proteina
recombinante em E. coli no airlift. Os experimentos foram conduzidos em biorreator airlift de 5
L equipado com sistema de supervisdo e controle automatico de pressdo, pH, temperatura e
COD. A caracterizagdo da transferéncia de O, no biorreator mostrou que a sobrepresséo,
embora ndo afete o k.a, tem efeito positivo sobre NO,, com um aumento previsto de até 3,7
vezes (pressdo de 3 bar). Os resultados obtidos através dos cultivos realizados com e sem
pressurizacdo mostraram que as variaveis vazdo de ar e de O,, temperatura e pressdo sdo
eficazes no controle da COD durante os cultivos. A pressurizacdo do reator possibilitou uma
menor reducdo da temperatura (minima de 26°C), o que acarretou em aumentos de
produtividade em biomassa e proteina recombinante de 2,2 e 9,6 vezes, respectivamente, em
relagdo ao cultivo sem sobrepresséo, no qual foi necessario reduzir a temperatura para até 15°C
a fim de controlar a COD. As conclusdes obtidas através do presente trabalho contribuem para a
area de desenvolvimento de reatores ndo convencionais e de controladores da COD,
especialmente para 0s biorreatores pneumaticos, que sdo amplamente utilizados em

bioprocessos aerdbios.

Palavras-chave: Airlift; Escherichia coli; PspA; Cultivo Celular; Controle; Transferéncia de

Oxigénio; Operacdo em Sobrepresséo.



ABSTRACT

Owing to the broad biochemical, physiological and genetic characterization and the ease of
manipulation and cultivation, several proteins with therapeutic and industrial applications are
produced by genetically modified Escherichia coli. There is abundant information in the
literature about strategies to increase biomass and recombinant protein production by cultivation
of E. coli employing stirred and aerated tank bioreactor (conventional type). In contrast,
although quite employed in cultivation of filamentous microorganisms, there are just a few
studies involving cultivation of E. coli in airlift bioreactor. This reactor offers advantages over
conventional one, such as simplicity of construction, reduced risk of contamination and efficient
gas-liquid dispersion with low power consumption. However, the lower O, transfer in airlift
bioreactor (bench scale), compared to that achieved in conventional one, justifies the
manipulation of temperature, pressure and flow rates of air and O, in the dissolved oxygen
concentration (DOC) control, avoiding decreases in biomass and recombinant protein
productivities. In this context, this study aimed to: (i) determine the influence of internal
pressure on the gas holdup (¢), volumetric O, transfer coefficient (k,a) and volumetric O,
transfer rate (NO,) in an airlift bioreactor with 5 L of usable volume; (ii) evaluate the
performance of the selected manipulated variables (flow rates of air and O,, pressure and
temperature) for DOC control in airlift, (iii) investigate the influence of different operating
conditions on the biomass formation, plasmid stability and recombinant protein production in E.
coli in airlift. The experiments were carried out in an airlift bioreactor (5 L) equipped with
monitoring and automatic control of pressure, pH, temperature and DOC. The characterization
of oxygen transfer in the bioreactor showed that, although overpressure does not affect the ka,
it has a positive effect on NO,, with a predicted increase of up to 3.7 times (pressure of 3 bar).
The results obtained from the cultivations performed with and without pressurization showed
that the flow of air and O,, temperature and pressure are effective in the DOC control. Increased
pressure in the reactor allowed a lower temperature reduction (at a minimum of 26°C), which
resulted in increases of biomass and recombinant protein productivities of 2.2 and 9.6-fold,
respectively, regarding the cultivation without overpressure, in which it was necessary to reduce
the temperature to 15°C in order to control the DOC. The conclusions obtained from this study
contribute to the field of development of non-conventional reactors and DOC controllers,

especially for pneumatic bioreactors, which are widely used in aerobic bioprocesses.

Keywords: Airlift; Escherichia coli; PspA; Cell Cultivation; Control; Oxygen Transfer;

Overpressure.



LISTA DE FIGURAS

Figura 1. Imagem de microscopia eletronica de varredura de Escherichia coli............. 24
Figura 2. (a) Esquema de um biorreator tipo tanque agitado e aerado e (b) de uma
tUrbiNa tiPO RUSHTON. .....eeieie e 25
Figura 3. (2) Biorreator pneumatico tipo airlift e (b) aspersor de gas tipo “cruzeta”..... 27
Figura 4. Etapas do processo de transferéncia de O, da fase gasosa para o seu sitio de
reacao NO INterior da CEIUIAL ...........cov e 31
Figura 5. Tensdo de cisalhamento em funcao da velocidade de cisalhamento para fluidos
Newtonian0s € NA0 NEWLONIANOS. ........ccveiierieiieiieie ettt enee e 36
Figura 6. Configuraces basicas de sistemas de controle.............ccoceveviiennienencinennn, 41
Figura 7. Esquema do aparato experimental utilizado nos cultivos composto por

biorreator, linhas de gas e hardware de aquisicdo e controle das variaveis do processo.

Figura 8. Exemplo de ajuste do modelo (Eqg. 17) aos dados da COD em fungédo do
tempo apds aumento da pressao em, aproximadamente, 20%. ..........ccccceeveeiiereereennn 50
Figura 9. Biorreator airlift (a) com tubo superior em vidro e (b) em inox 316L. .......... 57
Figura 10. Tampa adaptada para o biorreator airlift. Destaque para: (a) entrada de base;
(b) condensador do gés de saida; (c) pogo para termopar; (d) conexdes para 0s sensores
de oxigénio dissolvido e pH; (e) valvula para transferéncia de meio; (f) valvula para
L0 OIS =T =] o ST 57
Figura 11. Sistema de filtragdo do géas de entrada do biorreator airlift. ......................... 58
Figura 12. Sistema de controle de pressdo para o biorreator airlift. Destaque para: (a)
eliminador de condensado; (b) transmissor de pressdo; (c) valvula pneumatica
O] LT (o o] o | USROS OSSPSR 58
Figura 13. Medidas em triplicata de k_a e e em fungéo da pressdo em biorreator airlift (5
L) operado com &gua destilada. As barras de desvio se referem ao desvio padrdo das
medidas de € e ao erro padréo das estimativas de Kpa. ......ccccceevvereeieniininiiee e 59
Figura 14. Medidas em triplicata de k_a e e em fungéo da pressdo em biorreator airlift (5
L) operado com meio de cultivo. As barras de desvio se referem ao desvio padrdo das
medidas de € e ao erro padréo das estimativas de Kia. ......cccocvevereerieerieiiieinene e 60
Figura 15. NO2c predito em funcdo da concentracdo celular (reator convencional) e da
pressdo (airlift) com vazdo de gas de 4 vvm. Em ambos os reatores, agua pura foi

adotada como fase HQUIdA. ........cceecviiiiiiiie e 65



Figura 16. Interface ao usuario em LabVIEW para as configuracdes e para a ativacao
(ou desativacédo) do controle automético da COD no software SuperSys HCDC®...... 67
Figura 17. Curva de crescimento celular (DOggonm) de S. cerevisiae em cultivo batelada
em biorreator airlift (5 L) com as seguintes condi¢des: pH de 4,6, COD entre 30 e 50%
de saturacdo e temperatura de 35 °C. As barras de desvio padrdo apresentadas se
referem a medidas em tripliCaLa. ........ccooeiiiiiiii e 68
Figura 18. Perfil de resposta da COD com respeito a variacdo de QAR durante o cultivo
em batelada de S. cerevisiae e DOgoonm €m funcdo do tempo. As condigdes do cultivo
foram: pH de 4,6, COD entre 30 e 50% de saturacao e temperatura de 35 °C. As barras
de desvio padréo apresentadas se referem a medidas em triplicata..............ccccceevernnen. 69
Figura 19. Concentracdes de biomassa (Cx), glicose, glicerol e lactose ao longo do
cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift. A fase de inducéo teve inicio em 18
h de cultivo. As condicdes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da inducdo) e 6,9 (durante
a inducdo), COD entre 30 e 50% de saturacdo e set point da temperatura ajustado
manualmente entre 31 e 15°C. As barras de desvio padrdo apresentadas se referem a
medidas de Cx €M trPHICALA. ........c.coveiuiiieii e 71
Figura 20. Concentragdes dos acidos acético, formico e latico ao longo do cultivo em
batelada de E. coli em biorreator airlift. As condi¢bes do cultivo foram: pH de 6,7
(antes da inducdo) e 6,9 (durante a indugdo), COD entre 30 e 50% de saturacao e set
point da temperatura ajustado manualmente entre 31 € 15°C. .....ccccoveviiieviciciieceenene 72
Figura 21. Cx e o perfil de resposta da COD com respeito a manipulacdo de QO2 no
cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift. As condigdes do cultivo foram: pH
de 6,7 (antes da inducgéo) e 6,9 (durante a indugéo), COD entre 30 e 50% de saturacéo e
set point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 15°C. As barras de desvio
padrdo apresentadas se referem a medidas em triplicata. ............cccooeviiieiieic e, 73
Figura 22. Cx e o perfil de resposta da COD com respeito a manipulacdo da temperatura
no cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift. As condi¢Ges do cultivo foram:
pH de 6,7 (antes da inducdo) e 6,9 (durante a inducdo), COD entre 30 e 50% de
saturacdo e set point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 15°C. As barras
de desvio padrdo apresentadas se referem a medidas em triplicata..............cccccoevveenen. 74
Figura 23. COD e concentracdes celular (Cx) e de metabolitos (acidos acético, formico
e latico) no cultivo em batelada de E. coli em biorreator convencional. As condi¢Ges do

cultivo foram: pH de 6,7 (antes da inducédo) e 6,9 (durante a inducdo), temperatura de



31°C e COD controlada em diferentes valores, 30, 20 e 10% de saturacdo. As barras de
desvio padrdo apresentadas se referem a medidas Cx em triplicata............cccccoevveruennee. 77
Figura 24. Concentracdes de biomassa (Cx), glicose, glicerol e lactose ao longo do
cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. A fase de inducdo teve
inicio em 9,5 h de cultivo. As condi¢6es do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da indugéo)
e 6,9 (durante a indugédo), COD entre 20 e 50% de saturacéo, pressao de até 2,5 bar e set
point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 26°C. As barras de desvio padrado
apresentadas se referem a medidas Cx em triplicata. ..........cccceevevevieerieeic e, 79
Figura 25. Concentracdes dos acidos acético, formico e latico ao longo do cultivo em
batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. A fase de indug&o teve inicio em
9,5 h de cultivo. As condicGes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da inducéo) e 6,9
(durante a inducdo), COD entre 20 e 50% de saturacéo, pressao de até 2,5 bar e set point
da temperatura ajustado manualmente entre 31 € 26°C. .......ccccecveieiieeiecieciee e 80
Figura 26. Cx e perfil de resposta da COD com respeito a manipulacdo das vazdes de ar
(12 Fase) e de O, (32 Fase), da presséo (22 Fase) e da temperatura (42 Fase) no cultivo em
batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. O pH foi controlado em 6,7 (antes
da inducdo) e 6,9 (durante a inducdo). Os valores de QAR e QO2 apresentados sdo
relativos a condicdo padrdo de 1 atm e 21,1°C. As barras de desvio padrdo apresentadas
se referem a medidas em triPHCALA. ........cccooiiiiiiiiic 83
Figura 27. Cx e acompanhamento reoldgico (n, K e uap) do caldo durante a fase de
indugdo do cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. As
condigdes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da indugéo) e 6,9 (durante a inducéo),
COD entre 20 e 50% de saturacdo, pressdo de até 2,5 bar e set point da temperatura
ajustado manualmente entre 31 e 26°C. A vazdo volumétrica de gas empregada durante
a fase de inducédo foi de 20 L/min (4 vvm). As barras de desvio se referem ao desvio

padrdo das medidas em triplicata de Cx e ao erro padrdo das estimativas de n, K e uap.

Figura 28. Imagens de microscopia Otica (ampliacdo de 400x) de amostras retiradas em
0 e 14 h de inducéo do cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado.
As condicGes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da inducdo) e 6,9 (durante a inducéo),
COD entre 20 e 50% de saturacéo, pressdo de até 2,5 bar e set point da temperatura
ajustado manualmente entre 31 € 26°C. .....cooviieiieie e 85
Figura 29. Simulacdo de Amax em funcdo de pg para diferentes reatores pneumaticos

COM UT ISTINTOS. oo, 97



LISTA DE QUADROS

Quadro 1. Pseudocodigo do controle automéatico da COD através da manipulacdo de
QAR € QO2. .ottt ettt ettt ettt ettt ettt 66



LISTA DE TABELAS

Tabela 1. Dados de cultivos de E. coli em biorreator airlift relatados na literatura. ...... 29
Tabela 2. Composicdo dos meios de cultivo complexos para os ensaios com E. coli em
camara incubadora e em DIOITEALOL. ........ccoiiiiiiiiiee e 44
Tabela 3. Composicéo do meio de cultura utilizado para o cultivo de S. cerevisiae. .... 44
Tabela 4. CondicGes experimentais empregadas nos experimentos de caracterizagéo da
transferéncia de oxigénio em biorreator airlift de (5 L). A temperatura foi controlada em
30°C em tod0S 0S EXPEITMENTOS. ....veiveeiereieeeeiteee e seesie e e e e e e e sre e e e e e sreaseesreees 52
Tabela 5. Resumo dos principais resultados obtidos nos cultivos em batelada de E. coli
no biorreator airlift com e sem pressurizagdo e no reator convencional (ensaio de

=] (=TT aTol T ) USSR OSSN 81



LISTA DE SIGLAS E ABREVIATURAS

a: area interfacial especifica de troca de massa (m™)
b: constante empirica (s¢"L.m™3¢ Pa"9)
C: constante empirica
C: concentracdo do oxigénio no seio do liquido (mmol/m?®)
C*: concentracdo de oxigénio na fase liquida em equilibrio com a pressédo parcial de
oxigénio na fase gasosa (mmol/m?3)
C,: concentracdo de oxigénio dissolvido medida pelo sensor (%saturacéo)
C.o. concentracdo de oxigénio dissolvido medida pelo sensor no instante inicial
(%saturacéo)
C.s. concentracdo final de saturacdo de oxigénio dissolvido medida pelo sensor
(Y%saturagéo)
Co: concentracdo de oxigénio na fase liquida em equilibrio com a presséo parcial inicial
de oxigénio na fase gasosa (mmol/m°)

Cs: concentracdo de oxigénio na fase liquida em equilibrio com a pressdo parcial final

de oxigénio na fase gasosa (mmol/m?3)
Cp: concentracdo de proteinas totais solveis (mg/L)
Cpspa: concentracdo de PspA (mgPspA/L)
C,: concentracéo celular (gMS/L)

CO,: gés carbbnico

COD: concentracao de oxigénio dissolvido (%saturacéo)
COD_max: concentracdo de oxigénio dissolvido méxima (%saturacéo)
COD_min: concentracdo de oxigénio dissolvido minima (%saturacéo)

d: constante empirica

dg: diametro médio das bolhas de gas (m)
Do2s: difusividade molecular do oxigénio no liquido (m?/s)
Do2mzo: difusividade molecular do oxigénio em agua (m?/s)

DOgoonm: densidade 6tica em 600nm

e: diferenga entre o valor medido e a referéncia estabelecida para a variavel controlada
g: aceleracdo gravitacional (m/s?)
gMS: grama de massa (celular) seca

Hop, 3guq: CONstante da Lei de Henry para o sistema oxigénio-agua (m?®.bar/mmol)



Ho, /meio- CONstante da Lei de Henry para o sistema oxigénio-meio de cultivo
(m?>.bar/mmol)

Ipspa: intensidade de pixels da banda de PspA no gel de poliacrilamida

IPTG: Isopropil B-D-1-thiogalactopyranoside

K: indice de consisténcia (Pa.s")

K.: ganho proporcional

k.: constante de atraso do sensor de oxigénio dissolvido )
k_: coeficiente de transferéncia de massa (m/s)
k_a: coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (sh

m: sinal do controlador

m: vazao massica (mol/min)
MM: massa molar do gas (g/mol)
n: indice de comportamento de escoamento

N: frequéncia de rotacdo dos impelidores (s
n0,: fluxo de oxigénio (mmol/mZ.s)
NO,: velocidade volumétrica de transferéncia de oxigénio (mmol/m?.s)

NOs: velocidade volumétrica de transferéncia de oxigénio para a condi¢do de cultivo

(mmol/m?3.s)
(NO,): velocidade volumétrica média de transferéncia de oxigénio (mmol/m?.s)
N2: nitrogénio (gas)
O,: oxigénio (gas)
P: pressao (bar ou Pa)
Ppgp4: produtividade de PspA (mgPspA/L.h)
Py: produtividade de biomassa (gMS/L.h)
pCO,: pressdo parcial de gas carbénico (bar)
pO,: pressao parcial de oxigénio (bar)
PID: proporcional, integral e derivativo
PI: proporcional e integral
pO,: pressdo parcial de oxigénio (bar)
PspA: proteina de superficie do pneumococo
PspA4Pro: proteina de superficie do pneumococo do clado 4
Q: vazdo volumétrica de gas (L/min ou m%fs)

QAR: vazdo volumétrica de ar (L/min)



QGAS_max: vazao volumétrica maxima de gas

QO2: vazdo volumétrica de oxigénio puro

QO2_max: vazdo méxima de oxigénio puro

R: constante universal dos gases ideais

t: tempo

T: temperatura

to: tempo inicial

T,: ganho derivativo

1/T;: ganho integral

Ugs: velocidade superficial de gés na regido de subida
U.: velocidade terminal de ascensdo das bolhas de gas
U,-: velocidade relativa interfacial gas-liquido

V;: volume de gés no biorreator

V,.: volume de liquido no biorreator

vvm: volume por volume util do reator por minuto
Yo, fracdo molar de O, no gas

Ypspasx- producdo especifica de PspA

(L/min)
(L/min)
(L/min)
(L-bar/K-mol)
(s)

(Kou °C)
(s)

(s)

(")
(m/s)
(m/s)
(m/s)
(m®)

(m®)

(m™)

(mgPspA/gMS)

a: constante de proporcionalidade entre densidade Otica em 600nm e concentragdo

celular (gMS/L)
AAR: incremento na vazao volumétrica de ar (L/min)
AQO2: incremento na vazao volumétrica de oxigénio (L/min)
Ax_: espessura da camada de liquido estagnada na superficie da bolha de gas (m)
At;orqr: tempo de cultivo (h)

e: retencdo gasosa global no liquido

Y.j1;- soma das intensidades das bandas no gel de poliacrilamida referentes as proteinas

de uma amostra

¢: vazdo volumétrica especifica de gas (vwvm)
Amax: Maximo comprimento de onda de uma perturbacdo interfacial estavel (m)
H: viscosidade dindmica (Pa.s)
Map: Viscosidade aparente (Pa.s)
pL: densidade da fase liquida (kg/m3)
pg- densidade da fase gasosa (kg/m?3)
o: tensdo interfacial do sistema gés-liquido (N/m)



. tensdo de cisalhamento (Pa)
To. tensdo de cisalhamento inicial (Pa)

y: velocidade de cisalhamento (%)
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1. INTRODUCAO

Avancos nas areas de microbiologia e biologia molecular trouxeram, nas
ultimas quatro decadas, grandes melhorias nos bioprocessos, em especial nas industrias
de biotecnologia, acarretando em aumentos de produtividade e de qualidade dos
produtos (WANG et al., 2009; VOJINOVIC et al., 2006). Como consequéncia, desde
entdo, ha um crescente numero de produtos biotecnoldgicos sendo lancados e
comercializados como, por exemplo, nas areas farmacéutica, de alimentos e de energia
(VOJINOVIC et al., 2006). Nesse contexto, a Escherichia coli foi e continua sendo um
dos microrganismos mais utilizados para a producéo de proteinas heter6logas, uma vez
que ha ampla caracterizacdo metabdlica e genética deste organismo e métodos precisos
e rapidos para a modificacdo de seu genoma (TERPE, 2006; DEMAIN e VAISHNAYV,
2009). Vetores (plasmideos) de expressdo muito difundidos para a producdo de
proteinas recombinantes em E. coli sdo baseados no operon lac, onde lactose e/ou seu
analogo, o Isopropil B-D-1-thiogalactopyranoside (IPTG), sdo utilizados para a indugdo
da producéo da proteina de interesse (SORENSEN e MORTENSEN, 2005).

Meios de cultivo estdo bem estabelecidos na literatura. H&4 formulagoes
para meios de cultivo definidos (KORZ et al., 1995; SEEGER et al., 1995) e complexos
(STUDIER, 2005; SILVA et al., 2013a; SANTOS, 2012), tendo tanto glicose como
glicerol como fontes de carbono, que permitem alcancar altas concentracdes de
biomassa e elevada producao de proteina.

Com relagéo aos tipos de reatores utilizados em cultivos de E. coli, os
estudos encontrados na literatura empregam, quase que exclusivamente, biorreatores
tipo tanque agitado e aerado (SHILOACH e FASS, 2005; SHOJAOSADATI et al.,
2008; KHALILZADEH et al., 2004; KORZ et al., 1995; SEEGER et al., 1995; SILVA
et al., 2013a; SARGO, 2011; HORTA, 2011; SANTOS, 2012). Mais recentemente,
alguns estudos tém abordado o desenvolvimento de reatores ndo convencionais, tal
como do tipo rocking motion (GLAZYRINA et al., 2010). Porém, cultivos de E. coli em
reatores pneumaticos, em especial o tipo airlift, que encontram grande aplicacdo
industrial, tém sido pouco estudados (BRANDES et al., 1993a,b,c; KRACKE-
HELMET et al., 1991; JANARDHAN et al, 2007), evidenciando um amplo campo de

pesquisa a ser explorado.
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Dentre os diferentes clones de E. coli sendo atualmente estudados no
LaDABIio (Laboratorio de Desenvolvimento e Automacdo de Bioprocessos -
Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal de S&o Carlos), foram
selecionados os organismos geneticamente modificado Escherichia coli BL21(DE3)
PET37b+/PspA4Pro e pET37b+/PspA94/HisTag, que expressam fragmentos das
proteinas imunogénicas PspA (PspA4Pro e PspA94, respectivamente) presentes na
parede celular do procarioto Streptococcus pneumoniae. Devido as suas caracteristicas
imunogeénicas, as PspAs foram escolhidas para o desenvolvimento de uma nova vacina
antipneumococica conjugada no Projeto Tematico FAPESP “Vacina conjugada
antipneumocaocica: estudos sobre a viabilidade de uma vacina polissacarideo-proteina de
superficie de pneumococo A” (Processo n° 08/05207-4), coordenado pela pesquisadora
Dr2, Martha Massako Tanizaki do Centro de Biotecnologia, Instituto Butantan. Mais
especificamente, o presente trabalho de Mestrado se insere no subprojeto “Automacéo e
Otimizacdo de Bioprocessos em Cultivos de rE. coli para producdo de PSpA”, que, por
sua vez, integra o referido projeto temaético.

Nesse contexto, a presente Dissertagdo teve como objetivos gerais
estudar o cultivo em batelada de E. coli em biorreator pneumatico tipo airlift adaptado
para operacao em sobrepressdo e desenvolver estratégias de cultivo para otimizagédo da
producdo de biomassa. Como a obtencdo de maiores concentracdes celulares depende,
essencialmente, da manutencdo de boas condicdes de transferéncia de O,, foram
estabelecidos os seguintes objetivos especificos:

a) determinar a influéncia da pressdo interna sobre a retencdo gasosa, 0

coeficiente volumétrico de transferéncia de O, e a velocidade de
transferéncia de O, em biorreator airlift em escala de bancada (5 L);

b) avaliar o desempenho das variaveis manipuladas selecionadas (vazGes
de ar e de O, puro, sobrepressao e temperatura) no controle da
concentragéo de O, dissolvido;

c) verificar a influéncia das diferentes condi¢es de operagdo sobre a
formacdo de biomassa, a estabilidade plasmidial e a producdo da

proteina recombinante em E. coli.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nessa secdo, sera apresentado um panorama atual dos resultados mais
relevantes encontrados na literatura envolvendo cultivos de E. coli em biorreatores tipo
tanque agitado e aerado e tipo airlift (secbes 2.2 e 2.3). Posteriormente, aspectos
relacionados a transferéncia de O, em bioprocessos também serdo abordados (se¢des 2.4
e 2.5). Por fim, serdo revisados conceitos de controle de processos aplicados a

biorreatores (secdo 2.6).

2.1. Escherichia coli

O bacilo Gram-negativo Escherichia coli (Figura 1) foi o primeiro e,
desde a década de 60, continua sendo o principal microrganismo empregado em
pesquisas de engenharia genética para a producdo de proteinas recombinantes,
especialmente mondmeros que ndo exigem modificacdes pds-traducionais complexas
(ALTENBUCHNER e MATTES, 2005). Nos ultimos 50 anos, a E. coli foi amplamente
caracterizada em termos de vias metabdlicas e biologia molecular, estando disponiveis
diferentes métodos para modificacdo de seu genoma (DEMAIN e VAISHNAYV, 2009).
Outra grande vantagem da E. coli é a facilidade do seu cultivo, com rapido crescimento
e alta producdo da proteina heterdloga, proporcionando elevadas produtividades
(DEMAIN e VAISHNAYV, 2009). Atualmente, diversas cepas estdo disponiveis para a
producdo de proteinas recombinantes, tanto no citoplasma quanto no periplasma, através
de centenas de vetores de expressdo com diferentes promotores regulatorios e
sequéncias peptidicas que facilitam o processo de purificacdo (ALTENBUCHNER e
MATTES, 2005). Constru¢gbes muito empregadas para a producdo de proteinas
recombinantes em E. coli s@o os vetores de expressdo baseados no operon lac, onde
lactose e/ou IPTG sdo responsaveis por induzir a transcricdo do gene de interesse
(SORENSEN e MORTENSEN, 2004). Os protocolos de cultivo para producdo de
proteinas recombinantes sob controle do operador lac sdo bem conhecidos e vém sendo
aplicados em varios estudos (SHILOACH e FASS, 2005; SHOJAOSADATI et al.,
2008; KHALILZADEH et al., 2004). Dessa forma, em virtude das vantagens acima
descritas para a E. coli, opta-se, preferencialmente, dependendo da natureza da proteina

a ser expressa, pela utilizagdo desse microrganismo como sistema de expressao.
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Figura 1. Imagem de microscopia eletronica de varredura de Escherichia coli.

< ‘/,) >

Fonte:

http://www.niaid.nih.gov/SiteCollectionlmages/topics/biodefenserelated/e_coli.jpg

2.2. Biorreator tipo tanque agitado e aerado e sua aplicacdo em cultivos de alta
densidade de Escherichia coli

Na descricdo padrdo (SCHMIDELL et al., 2001), o reator tipo tanque
agitado e aerado - Figura 2 (a) - consiste em um tanque cilindrico com altura do liquido
igual ao diametro do recipiente, possuindo, disposta no seu eixo central, uma série de
impelidores tipo “turbina com 6 pas planas” (tipo Rushton) - Figura 2 (b) - com
didametro igual a 1/3 do diametro do tanque. Com o intuito de evitar a formacdo de
vortice, sdo utilizadas internamente no reator 4 chicanas, diametralmente opostas, cada
uma com largura de 1/10 ou 1/12 do diametro do tanque. Entretanto, a fim de alcancar
uma melhor homogeneizacdo do contetudo do reator, assim como uma transferéncia de
O, mais efetiva, comumente sdo empregados reatores com dimensdes ndo obedecendo,
arigor, todas as relacdes geométricas padrdes.

Esses reatores apresentam vantagens que fazem deles os mais frequentemente
empregados nas industrias (SCHMIDELL et al., 2001): ampla descricdo na literatura no
que diz respeito a sua operacao e construcéo, eficiente homogeneizacao do caldo e alta
transferéncia de O,. Como consequéncia dessas caracteristicas, cultivos de E. coli
nesses reatores vém sendo estudados desde 1970 (SHILOACH e FASS, 2005) com
significativos avangos desde entdo. Concentrages de biomassa da ordem de 110-150
gMS/L sédo relatadas para cultivos conduzidos em batelada alimentada nesse tipo de
biorreator, apds periodos variando entre 16 e 40 h de operacdo (KORZ et al., 1995;
SHOJAOSADATI et al., 2008; SARGO, 2011). Com a aplicacédo da técnica de perfusao
associada a operacdo em batelada alimentada, Markl et al. (1993) conseguiram obter
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valores ainda maiores de concentracdo celular (174 gMS/L) e produtividade (7,3
gMS/L.h).

Figura 2. (a) Esquema de um biorreator tipo tanque agitado e aerado e (b) de uma
turbina tipo Rushton.

(a) % Gases (b)
Chicanas
——
“ Turbinas
|
.

Ar——B&—»J

Fonte: Adaptado de Schmidell et al. (2001).

Uma grande diversidade de proteinas recombinantes, abrangendo desde
enzimas, como lipases, penicilina G acilase e celulases (VELEZ et al., 2013; VELEZ et
al., 2014; DEMAIN e VAISHNAYV, 2009) até fragmentos de proteinas imunogénicas
(SARGO, 2011; CAMPANI et al., 2012; SILVA et al., 2013a) e outras proteinas de uso
farmacolégico, como interferon humano, fatores de crescimento humanos e
estimuladores de linfocitos (KHALILZADEH et al., 2004; SEEGER et al., 1995, LI et
al., 2006; SHOJAOSADATI et al., 2008), vém sendo produzidas em cultivos de E. coli
geneticamente modificada conduzidos em biorreatores tipo tanque agitado. As
concentracdes de proteina recombinante obtidas ao final da fase de inducdo alcancam
até 6 g/L, com produtividades variando entre 0,1 e 2,5 g/L.h, dependendo da
complexidade da proteina expressa e da estratégia empregada.

Os excelentes resultados em produgédo de biomassa e proteina heterologa
mencionados anteriormente foram alcancados gragas, em grande parte, as solugdes
encontradas para os principais desafios enfrentados durante a realizacdo de um cultivo
de alta densidade celular em batelada alimentada: fornecimento de O, e fonte de
carbono em quantidade e velocidade compativeis com a intensa atividade metabdlica
das celulas. A referida atividade metabolica é resultado das inUmeras reagdes

intracelulares que acontecem simultaneamente envolvendo a producdo de energia, a
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formacéo de macromoléculas e de novas células, a manutencdo das estruturas celulares
e a sintese da proteina recombinante, cujos efeitos sdo amplificados pela alta densidade
populacional presente.

Por isso, ha muito investimento em pesquisas direcionadas para 0
desenvolvimento de sistemas de supervisao e controle de culturas de E. coli em batelada
e batelada alimentada. O problema de garantir a manutencdo da concentracdo de O,
dissolvido (COD) nos niveis desejados é abordado pela implementacdo de diferentes
estratégias de controle baseadas na manipulagdo da vazdo de ar, da frequéncia de
rotacdo dos impelidores e do enriquecimento do ar com O, (DIAZ et al., 1996; HORTA,
2011). Ja para o fornecimento do substrato limitante, principalmente quando a fonte de
carbono é a glicose, a estratégia de controle da vazdo de alimentacdo precisa ser
cuidadosamente planejada para garantir o suprimento adequado para atender a demanda
celular, porém sem acimulo da fonte de carbono no meio de cultivo. Manutengdo de
velocidades de crescimento abaixo de um valor critico (SEEGER et al., 1995; KORZ et
al., 1995; KHALILZADEH et al., 2004; LI et al., 2006), monitoramento on-line da
concentracdo de glicose e acidos organicos (SHOJAOSADATI et al., 2008) e uso de
softsensors para estimar a velocidade especifica de crescimento (DABROS et al, 2010;
HORTA, 2011) sdo os recursos empregados nas principais estratégias de controle

citadas na literatura.

2.3. Biorreator pneumatico tipo airlift e sua aplicacdo em cultivos de Escherichia

coli

Dentre os diversos reatores utilizados em bioprocessos, o biorreator
airlift € um exemplo de reator ndo convencional que apresenta caracteristicas
instrumentais e de operacdo bastante interessantes. Existem variantes desses reatores
que podem ser classificadas em dois grupos (CHISTI, 1989): airlift de circulagéo
externa e o de circulacdo interna. Na Figura 3 (a), € apresentado 0 esquema de um
biorreator airlift de circulagdo interna de cilindricos concéntricos. Basicamente, esse
reator € composto por um tanque cilindrico contendo, em seu interior, um tubo
concéntrico através do qual, em sua parte inferior, gas é injetado por meio de um
aspersor do tipo, por exemplo, “cruzeta”, que pode ser visualizado na Figura 3 (b). A

injecdo de gas, alem de ser responsavel pelo fornecimento de O, para o bioprocesso,
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também gera uma diminuicdo da densidade da mistura gas-liquido no interior do tubo
concéntrico - regido de subida (riser). Com isso, a maior densidade da mistura gas-
liquido na regido externa ou anular - regido de descida (downcomer) - impulsiona o
caldo para baixo, promovendo a recirculacdo do meio reacional, como destacado na
Figura 3 (a), fazendo com que haja a mistura e a circulagdo da suspensdo dentro do

biorreator.

Figura 3. (a) Biorreator pneumatico tipo airlift e (b) aspersor de gas tipo “cruzeta”.

Aspersor tipo
(@) Gases ; (0) j P ra” P
cruzeta

Ar —— »pg

Fonte: (a) Adaptado de Schmidell et al. (2001) e (b) elaboracdo propria.

De forma geral, a menor complexidade de construcdo devido a auséncia
de partes mdveis, o0 menor risco de contaminacdo decorrente da inexisténcia do selo
mecanico (presente no tanque agitado) e a eficiente dispersdo gas-liquido realizada pelo
préprio gas de entrada com baixo consumo de energia (ONKEN e WEILAND, 1983),
fazem do biorreator airlift uma alternativa interessante frente aos reatores convencionais
(tipo tanque agitado e aerado).

Diversos cultivos em biorreatores airlift de diferentes microrganismos
aerobios, como Bacillus licheniformis, Cephalosporium acremonium, Streptomyces
nousei, Streptomyces clavuligerus, Aspergillus niger, dentre outros, sdo relatados na
literatura (KIM et al., 1997; GAVRILESCU e ROMAN, 1998; CERRI, 2005;
THOMASI, 2010). De maneira geral, esses autores constataram que a eficiéncia da
transferéncia de O, (quantidade de O, transferido em relagcdo a poténcia aplicada) nos

biorreatores airlift é superior a obtida com o tanque agitado e aerado, com significativa
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economia de energia. Outra vantagem comumente relacionada ao biorreator airlift séo
as menores tensdes de cisalhamento alcancadas no mesmo, dependendo da faixa de
operacdo na vazdo de g&s, tornando-o altamente recomendado para cultivos de
microrganismos mais sensiveis ao cisalhamento (TRAGER et al., 1989; KIM et al.,
1997).

Apesar dos aspectos vantajosos mencionados anteriormente em relacao
ao biorreator airlift, poucos estudos sobre a utilizacdo destes reatores em cultivos de E.
coli sdo descritos na literatura. Kracke-Helmet et al. (1991) compararam cultivos em
batelada alimentada de E. coli em biorreator airlift de 60 L e em biorreator
convencional de 1 L para a producdo da proteina cro-fB-galactosidase. A maior
concentracdo celular obtida no reator airlift foi de 6,7 gMS/L (em meio Luria Bertani
contendo 65 g/L de glicose) apds 60 h de cultivo. Com relacdo aos dois diferentes
biorreatores empregados, os autores verificaram que ambos apresentaram praticamente
o mesmo desempenho, exceto pela eficiéncia da transferéncia de O, em relacdo a
poténcia fornecida, que foi consideravelmente maior no biorreator airlift, de até 35
kgO,/kW.h, do que no biorreator convencional, de apenas 2,5 kgO,/kW.h.

Janardhan et al. (2007) utilizaram meio complexo M9 modificado nos
estudos em biorreatores airlift de 3 e 30 L para cultivo de E. coli expressando uma
proteina recombinante para kit de diagnostico de filariose linfatica. Os cultivos foram
realizados em batelada, obtendo-se, ap6s 10 h de cultivo, uma concentracdo celular de
36,8 gMS/L e uma producéo especifica de proteina de 8 mg/gMS. A COD foi mantida
entre 30 e 80% de saturacdo por meio da variacdo da vazao de ar entre 0,5 e 1 vvm. Os
demais trabalhos encontrados na literatura envolvendo cultivo de E. coli em airlift,
cujos principais resultados estdo descritos na Tabela 1, relatam concentracgdes celulares
maximas de até 19 gMS/L sem o controle da COD.

A pequena quantidade de pesquisas envolvendo cultivo de E. coli em
reator airlift pode estar relacionada a varios fatores, como a nao disponibilidade desses
equipamentos em muitos laboratorios de pesquisa, a dificuldade de implementar o modo
de operacdo em batelada alimentada em reatores com volume de 5 L ou menos e a
dificuldade de promover a mistura e fornecer O, em suspensdes com altas
concentracOes celulares, caracteristicas de cultivos de E. coli expressando proteinas
recombinantes. Para minimizar o problema do baixo fornecimento de O,, a mesma

abordagem atualmente empregada nos cultivos em reator tipo tanque agitado e aerado, o
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enriquecimento do ar com O, pode ser facilmente implementada. Outros recursos
disponiveis e ainda pouco explorados, como a operacao do reator em sobrepressdo e a

manipulacdo da temperatura, podem ser incorporados a estratégia de controle da COD.

Tabela 1. Dados de cultivos de E. coli em biorreator airlift relatados na literatura.

Concentracdo Produtividade
. Modo de Volume Controle da celular . a .
Linhagem - .. de biomassa Referéncia
operacao (L) CoD maxima (gMS/L.h)
(gMs/L) ]

; Kracke-

Ki ZCT\ZF atl)ifrift(lz_a 60 ausente 6,7 0,11 Helmet et
al. (1991)
E. coli batelada- Brandes et

1
JM103  alimentada  ©° ausente 9 0,83 al. (1993a)
E. coli Brandes et
| 4 1
IM103 batelada 60 ausente 0,18 al. (1993b)
E. coli Brandes et
IM103 batelada 60 ausente 11 0,29 al. (1993¢)
_QNo,
E col toracio Janardhan
: batelada 3 e 30 a6 36,8 3,68 et al.
GJ1158 através da
~ (2007)
vazdo de ar

2.4. Transferéncia de oxigénio em biorreatores aerados

Do ponto de vista bioguimico, o O, é, através da sua reducdo a agua, o
ultimo elemento receptor de elétrons ao final da cadeia respiratoria, sendo responsavel
pela oxidagdo das coenzimas NADH e FADH, da glictlise e do ciclo de Krebs. Esse
mecanismo possibilita 0 armazenamento de energia nas células através da conversdo de
moléculas de ADP em ATP que, por sua vez, suprem energeticamente as reacfes de
sintese de biomoléculas, 0 que é essencial para a proliferacdo celular e a geragdo dos
produtos de interesse (SCHMIDELL et al., 2001; BERG et al., 2007). Por outro lado, o
fornecimento insuficiente de O, para as células direciona parte do fluxo de carbono para
0 metabolismo fermentativo, causando, no caso da E. coli, a producédo de acetato, que,

em concentracbes acima de 5 g/L, diminui a producdo de biomassa e da proteina
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recombinante (LULI e STROHL, 1990). Com base nessas informacdes, pode-se afirmar
que a disponibilizacdo adequada de O, dissolvido para as células durante o cultivo é
fundamental para o sucesso de um bioprocesso aerobio.

Entretanto, como relatado na se¢édo 2.3, a baixa transferéncia de O, em
biorreatores, especialmente nos pneumaticos, € um grande desafio. Esse problema
ocorre basicamente por duas razdes: a baixa solubilidade do O, em &gua (7 mg/L em ar
atmosférico a 1 atm e 35 °C) e a limitacdo da transferéncia de massa por difusdo devido
a heterogeneidade do sistema formado por gas, liquido (meio de cultivo) e sélido
(células). A Figura 4 traz um esquema do trajeto percorrido pelo O, da fase gasosa até o
seu sitio de reacdo na célula.

Com boa aproximacdo, pode-se supor que a etapa limitante no processo
de transferéncia de O, ocorre no filme liquido estagnado ao redor da superficie da bolha
de gas. Como consequéncia, a velocidade volumétrica de transferéncia de O, - NO,
(mmol/m®s) - pode ser descrita matematicamente através da Equagdo 1 abaixo
(GARCIA-OCHOA e GOMEZ, 2009).

NOZ = noz.a = kLa. (C* - C) (1)

onde n0, é fluxo de O, (mmol/m?s), k,a o coeficiente volumétrico de transferéncia de
0, (s1), a a area interfacial especifica de troca de massa (m™), C* a concentragdo de O,
na fase liquida em equilibrio com a pressdo parcial de O, da fase gasosa e C a
concentracdo de O, no seio do liquido.

A Equacdo 1, embora uma aproximacdo extremamente simples do
fendmeno de transferéncia de massa, permite uma exata compreensdo das alternativas
de que se dispbe para o controle da COD no caldo de cultura (SCHMIDELL et al.,
2001).
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Figura 4. Etapas do processo de transferéncia de O, da fase gasosa para o seu sitio de

reacao no interior da célula.

GAs _,  Liquipo
0\ INTERFACE
1 I 1
1 1
T !
S : . :
o | : :
-c 1 I 1
o : :
o ! ! !
© 1 1 1
} =
- 1 1 1
c | I |
Q 1 1
o 1 1
c 1 1 1
8 : | Filme :
Bolha | Filme : (liguido)- | Liquido
(seio) | (gas) | Superficie | (seio)
! | dabolha !
1 I 1

INTERFACE

T

Filme

(liquido)- :
Superficie |
da célula

CELULA

E. coli

Distancia de transporte

Fonte: Elaboracéo propria.

2.4.1. Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

v

O coeficiente volumétrico de transferéncia de O, (k.a) é um parametro

importante que reflete a capacidade de transferéncia de O, da fase gasosa para o liquido.

Segundo a teoria do filme estagnado, o termo k., conhecido como coeficiente de

transferéncia de massa, dado pela Equacdo 2, é funcdo da espessura da camada de

liquido estagnado na superficie da bolha de gas (Ax) e da difusividade molecular do O,
no liquido (Doz1) (COULSON e RICHARDSON, 1977). Por outro lado, o fator a

representa a area interfacial especifica de troca de massa entre as bolhas de gas e o

liquido, dependendo da retencdo gasosa global (¢) (se¢do 2.4.2) e do didmetro médio
das bolhas no liquido (dg), de acordo com a Equacdo 3 (CHISTI, 1989).

Do2/L
kL == _/
Axy,
6.€
a

~ dg(1-o)

()

(3)
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Em vista disso, verifica-se que o produto entre ke a (k.a) depende do
sistema (i. e., propriedades dos fluidos envolvidos), do projeto do biorreator (i. e., tipo
de biorreator e sua geometria) e das condi¢cdes de operacéo (i. e., agitacdo e vazdo de
gas). Logo, estudos sobre a influéncia dessas variaveis de projeto, operacdo e sistema
sobre o ki a sdo fundamentais no desenvolvimento de estratégias que intensifiqguem NO,

(Equacéo 1).

2.4.2. Retencgdo gasosa

A retengdo gasosa global (€) é definida como a fracdo em volume da fase
gasosa na dispersdo gas-liquido presente no biorreator (Equacdo 4). Esse parametro é
fundamental no processo, pois, em combinacdo com o diametro médio das bolhas,
determina a area interfacial de troca de massa entre as fases gasosa e liquida (Equacéo
3) (CHISTI, 1989). Outro fator importante relacionado a ¢ se refere ao projeto do reator,
pois 0 volume total do vaso deve ser baseado no maior valor de ¢ alcancado na faixa de

operacdo a ser empregada no biorreator.

g =—0 @)

_VG+VL

onde V; e V sdo, respectivamente, os volumes de gas e liquido no biorreator.
Entretanto, na pratica, € ndo ultrapassa 0,3 em virtude da coalescéncia

das bolhas a medida que ¢ e, consequentemente, a frequéncia de colisdo entre as bolhas

aumentam (CHISTI, 1989). Logo, ha um limite maximo para &, mesmo empregando

estratégias de otimizacdo de geometria e operacdo do reator.

2.4.3. Estratégias para aumento da transferéncia de O, em caldos de cultivo

Sé&o relatadas na literatura estratégias para o aumento de NO,, como: (i)
aumento da vazao de gas, (ii) da frequéncia de rotagcdo dos impelidores e (iii) da pressdo
interna do reator e (iv) enriguecimento do gas de entrada com O, (DIAZ et al., 1996;
HORTA, 2011; KNOLL et al., 2007; LETZEL e STANKIEWICZ, 1999; LETZEL et
al., 1999; MATSUI et al., 2006). As variaveis vazao de gas, frequéncia de rotacdo dos
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impelidores e pressdo interna elevam ki a tanto pelo aumento de k_ quanto de a. A
elevacdo de k. é devida a diminuicdo da espessura do filme de liquido estagnado na
superficie das bolhas de gas ocasionada pelo aumento da frequéncia de agitacao e,
consequentemente, da velocidade de cisalhamento no liquido. J& o aumento de a é
decorrente da maior retencdo gasosa e do menor didmetro médio das bolhas
proporcionados pelo aumento da frequéncia de agitacdo, da vazdo de gas e da pressdo
interna, de acordo com Letzel e Stankiewicz (1999) e Letzel et al. (1999). A
solubilidade do O, no liquido (C™), por sua vez, pode ser elevada por meio do aumento
da presséo interna do reator ou do enriquecimento do gas de entrada com O, puro, que
influenciam na presséo parcial de O, (pO) no gas. Portanto, resumindo, verifica-se que
existem varidveis do processo que influenciam diretamente os parametros ka e C*
presentes na Equacgéo 1 e, consequentemente, que podem elevar a NO, no bioprocesso.

Entretanto, ao se utilizar um reator pneumatico, as estratégias
mencionadas acima para 0 aumento da transferéncia de O, podem ndo ser suficientes
para atender a sua alta demanda em bioprocessos aerobios, especialmente em cultivos
de E. coli, j& que o consumo de O, € proporcional a concentracdo de biomassa presente
e a sua velocidade de crescimento. Em vista disso, em condi¢des onde NO, alcance um
limite operacional, tem-se a possibilidade de manipular outra varidvel do processo, a
temperatura. A diminuicdo da temperatura, abaixo daquela 6tima para o microrganismo,
desacelera o metabolismo celular, diminuindo a velocidade especifica de crescimento
das células (SHULER e KARGI, 2002; SARGO, 2011) e, consequentemente, 0
consumo de O,. Em cultivos de alta densidade celular de E. coli conduzidos por Sargo
(2011), observou-se uma diminui¢do proxima de 40% na velocidade especifica de
crescimento através do decréscimo da temperatura de 37 para 30°C.

Por outro lado, a manipulagdo da temperatura também interfere em Dy,
e na solubilidade do O, no liquido. No caso da agua submetida a pressdo atmosfeérica, a
reducdo da temperatura de 30 para 20°C aumenta a solubilidade do O, de 7,56 para 9,09
mg/L, mas reduz a difusividade molecular do O, em &gua - Doxro (M/s) - e,
consequentemente, k. (Equacdo 2) em 23%, de acordo com a correlagéo desenvolvida
por Wilke e Chang (1955) (Equacédo 5). Com isso, a variacdo predita em NO, (Equagéo
1) se torna praticamente nula. Calculos realizados para outras faixas de temperatura
(entre 40 e 10°C) também indicam a influéncia desprezivel da temperatura sobre NO,

em agua.
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— T
DOZ/HZO = 6,74‘ 10 15.; (5)

onde T € a temperatura (K) e p a viscosidade dindmica (Pa.s).

Portanto, pode-se afirmar que a influéncia da temperatura sobre o
consumo celular de O, é predominante. Desse modo, com a reducdo da temperatura
associada a manipulagdo das outras variaveis mencionadas anteriormente, é possivel,

em principio, controlar a COD do sistema em um nivel 6timo para o bioprocesso.

2.4.4. Reologia de caldos de cultivo e sua influéncia sobre a transferéncia de

oxigénio

Para analisar a questdo da mistura e da transferéncia de massa em caldos
com média e alta concentracao celular, € preciso conhecer o comportamento reoldgico
dessas suspensdes ao longo do tempo de cultivo. Isso é fundamental, principalmente,
para o projeto de biorreatores e de sistemas de aeragéo e agitacao.

Os caldos de cultura podem ser classificados em duas categorias: (i)
fluidos Newtonianos, como agua, mel e a maioria dos caldos de bactérias e fungos nao
filamentosos; (ii) ndo Newtonianos, como solugdes de polissacarideos e caldos de
organismos filamentosos (Streptomyces, Aspergilli e Penicillia).

Os fluidos Newtonianos sdo caracterizados por apresentar viscosidade
dindmica - u (Pa.s) - constante para uma determinada pressao e temperatura. Com isso,
a relacdo entre a tensdo de cisalhamento - t (Pa) - e a velocidade de cisalhamento - y

(s - é linear, de acordo com a Equacdo 6.

T=uWy (6)

Os fluidos ndo Newtonianos, por outro lado, apresentam a viscosidade
dependente de y. Dentre os modelos que descrevem o comportamento dessa classe de

fluidos, o de Herschel-Bulkley (Equacéo 7) € o mais geral.
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T=190+K.y" @)

onde 7, (Pa) é a tensdo de cisalhamento inicial, K (Pa.s") o indice de consisténciae n o
indice de comportamento de escoamento.

Em caldos de cultivo, os pardmetros reoldgicos t,, K € n do modelo de
Herschel-Bulkley dependem, essencialmente, da concentracdo celular, da morfologia
das células, da condicdo de crescimento (e. g., flexibilidade da parede celular), da
composicao do meio, dentre outros fatores (CHISTI, 1989).

Na Figura 5, estdo resumidos os principais comportamentos reologicos
observados para fluidos Newtonianos e ndo Newtonianos.

Para fluidos ndo Newtonianos, pode-se definir outro parametro, a
viscosidade aparente - Map (Pa.s) -, de acordo com a Equacédo 8. O g, reflete a relagao
direta entre a tenséo de cisalhamento e a velocidade de cisalhamento, tendo um sentido
fisico claro. Entretanto, esse parametro depende da velocidade de cisalhamento e,
portanto, da condicdo de operacao do biorreator (agitacdo, vazao de gas etc.). Isso torna
0 Hap Um parametro néo especifico do fluido, mas sim deste associado com o biorreator
e as condi¢Oes de operacdo empregadas. Com isso, [, pode variar, em geral, para cada

condicdo de operacdo do biorreator.
Hap = 2+ K.y ®)
onde 7, (Pa) é a tensdo de cisalhamento inicial, K (Pa.s") o indice de consisténciae n o

indice de comportamento de escoamento. Quando n e 7, sdo 1 e 0, respectivamente, K

representa o proprio W, recaindo no caso de fluidos Newtonianos (Equacéo 6).
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Figura 5. Tensdo de cisalhamento em funcdo da velocidade de cisalhamento para fluidos
Newtonianos e ndo Newtonianos.
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Fonte: Adaptado de Chisti (1989).

Com o intuito de analisar a influéncia da viscosidade do caldo na
transferéncia de O, em biorreator airlift, Cerri et al. (2008) ajustaram valores
experimentais de k a obtidos para diversas vaz@es de gas empregando diferentes fluidos
Newtonianos, com viscosidades distintas, em modelo proposto por Mehrnia et al.
(2005). A correlacdo encontrada para o airlift de cilindros concéntricos de 5 L esta

descrita na Equacdo 9 abaixo.
kpa = 0,0013. Ugd%3, u=0492 (9)

onde Ugs (m/s) € a velocidade superficial de gas na regido de subida.

Como pode ser observado na Equacdo 9, o k.a é proporcial ao Ugs e,
consequentemente, a vazdo de gas, mas inversamente proporcional ao p. Portanto, o
aumento da vazdo de gas e a diminuicdo de p favorecem a transferéncia de O, no
sistema.

O acompanhamento da reologia durante cultivos de E. coli em biorreator
tipo tanque agitado e aerado realizados no LaDABio/DEQ-UFSCar mostraram que o
caldo de cultura apresenta comportamento Newtoniano, com p abaixo de 2,1 mPa.s, até

concentracdo celular de 59 gMS/L (SILVA et al., 2013b). Esse comportamento
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reoldgico é previsto pela equacdo de Einstein para suspensfes constituidas por
particulas esféricas (LOZANO, 1982). Ja para concentracdes celulares superiores a 60
gMS/L, durante a fase de inducdo, na qual a proteina de interesse é sintetizada pela
célula, a reologia do caldo apresenta comportamento ndo-Newtoniano descrito pelo
modelo de Herschel-Bulkley e p,, pode atingir valores de até 45 mPa.s (SILVA et al.,
2013b). Portanto, para caldos de cultivo de rE. coli, verifica-se que a reologia €

influenciada tanto pela concentragcdo como pelo estado fisioldgico da célula.
2.5. Cultivos de células em biorreatores pressurizados

Dentre as variaveis mencionadas para o controle da COD no meio de
cultivo (secdo 2.4.3), a manipulagéo da pressédo interna do biorreator merece destaque.
De acordo com Letzel et al. (1999), o aumento da pressdo interna em um biorreator
pneumatico tipo coluna de bolhas proporciona, além da elevacdo de pO,, aumento da
retengdo gasosa na coluna d’agua. Essa elevagéo da retengdo gasosa se deve ao aumento
do tempo de residéncia do gas no liquido em virtude da diminui¢do da velocidade
terminal de ascensao das bolhas (U,) como consequéncia da reducdo do seu diametro
médio, conforme predito pelo modelo (Equacdo 10) proposto por Talaia (2008). A
reducdo do didmetro médio das bolhas, por sua vez, ocorre em razdo da elevacdo da
densidade do gas decorrente do aumento da pressdo, o que desestabiliza as bolhas com
maiores diametros (15 a 50 mm), fazendo com que as mesmas se fragmentem em
didmetros menores (WILKINSON e DIERENDONCK, 1990; LETZEL et al., 1999).
Segundo Kitscha e Kocamustafaogullari (1989), esse efeito pode ser explicado através

da instabilidade hidrodinamica de Kelvin-Helmholtz, conforme descrito no Apéndice A.

U., = 0,694. M (10)
l

onde dg € 0 didmetro médio das bolhas de gas, p. a densidade da fase liquida e pg @
densidade da fase gasosa.

Tem-se, com isso, a elevacdo da area interfacial especifica de troca de
massa, facilitando a transferéncia de massa entre as fases gasosa e liquida. Ademais,

outra grande vantagem é que essa estratégia é de facil implementacdo em um reator
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apropriado e, ao contrario das demais, acarreta em poucos custos adicionais no
processo.

Na literatura, existem alguns trabalhos acerca do cultivo de E. coli em
biorreatores pressurizados com o propdsito de aumentar a transferéncia de O, no
bioprocesso. As pressdes empregadas nesses trabalhos estdo na faixa de 0-10 bar, o que,
segundo ZoBell e Johnson (1949), ndo afeta diretamente o crescimento celular da E.
coli, cujo metabolismo é insensivel a pressdes de até ~ 300 bar. Por outro lado, pressdes
superiores podem afetar reagdes metabolicas devido a dissociacdo ou mudanca de
conformacdo de enzimas presentes nas células (ZOBELL e JOHNSON, 1949). Outro
problema associado com a operacdo de biorreatores em sobrepressdo € 0 aumento da
solubilidade do CO; no liquido. Concentragdes de CO, dissolvido acima de certo nivel
podem afetar o bioprocesso em varios aspectos, entre eles: (i) efeito sobre a membrana
celular do microrganismo, interferindo na divisdo celular e em transportes
transmembrana; (ii) acidificacdo do caldo de cultivo; (iii) efeito sobre as reacdes
celulares de carboxilacdo/descarboxilacdo; (iv) alteracdo de propriedades fisico-
quimicas de enzimas celulares, afetando suas funcdes (DIXON e KELL, 1989).

Knoll et al. (2007) estudaram o efeito da sobrepressao em cultivo de E.
coli em tanque agitado e aerado de 50 L operado em batelada alimentada utilizando
meio definido contendo glicerol como fonte de carbono. Os autores alcancaram 40
gMS/L de E. coli utilizando o sistema ndo pressurizado, havendo, além dessa
concentracéo celular, restricdo do crescimento por insuficiéncia na transferéncia de O,.
Ja no reator operado com pressao de até 11 bar, houve o fornecimento adequado de O,
durante todo o cultivo e, como consequéncia, os autores atingiram 110 gMS/L de E.
coli. Finalmente, foi relatado que o aumento de pCO,, decorrente da sobrepressédo no
reator, ndo inibiu perceptivelmente o crescimento celular. Segundo os mesmos autores,
os elevados valores de pCO, obtidos (0,8 bar) ndo afetaram visivelmente o crescimento
celular devido & manutencdo da velocidade especifica méxima de crescimento celular
em um valor baixo, de até 0,112 h™, através da estratégia de alimentacdo empregada da
fonte de carbono.

Matsui et al. (2006) cultivaram E. coli no modo batelada alimentada em
biorreator tipo tanque agitado e aerado de 2,6 L utilizando meio definido contendo
glicose como fonte de carbono. Entretanto, os autores observaram uma limitacdo do

crescimento celular devido ao aumento de pCO, decorrente da sobrepressao no reator.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA |39

A solucdo proposta pelos autores para esse problema foi a de elevar a vazéo de gas no
reator (de 1 para 6 L/min) concomitantemente ao aumento da pressdo (de 1 até 6 bar), a
fim de manter a vazdo volumétrica de gas constante, evitando o acimulo de CO;, no
meio de cultivo. Com isso, foi possivel elevar a concentracdo maxima celular de 80 para
133 gMS/L.

Os mesmos efeitos positivos do emprego de biorreatores pressurizados
também se estendem para bioprocessos envolvendo outros microrganismos, como:
Saccharomyces cerevisiae (BELO et al., 2003), Yarrowia lipolytica (LOPES et al.,
2009) e Aureobasidium pullulans (DUFRESNE et al., 1990). Nesses trabalhos, os
autores relatam aumentos de produtividade de biomassa e de produtos de interesse
como consequéncia da utilizacao de pressdes de até 10 bar.

Em suma, verifica-se na literatura, em especial nos trabalhos de Knoll et
al. (2007) e Matsui et al. (2006), que o emprego de sobrepressdo é uma estratégia valida
para a maximizacdo da transferéncia de O, em cultivos de alta densidade celular de E.
coli. Além disso, também se constatou que o problema do aumento de pCO, devido a
sobrepressdo no reator pode ser solucionado através da elevacdo concomitante da vazao
de gés, de modo a manter a vazao volumétrica de gas constante dentro do reator, o que é

suficiente para evitar o acimulo do CO, produzido pelas células no caldo de cultivo.

2.6. Controle da concentracéo de oxigénio dissolvido em cultivos de E. coli

A obtencdo de processos de alto desempenho depende, essencialmente,
do controle adequado das variaveis de processo (BAILEY e OLLIS, 1986). Para isso,
sdo utilizados sistemas de controle automético capazes de processar grandes
quantidades de informacdo com reduzido tempo de atuagdo, garantindo processos
estaveis, seguros, mais econdbmicos e com alta  reprodutibilidade
(STEPHANOPOULOS, 1984). No caso especifico do controle da COD, a manutencgdo
dessa variavel nos valores desejados é essencial para garantir o fornecimento de O,
necessario para o metabolismo aerébio da celula.

De maneira geral, um sistema de controle é constituido por quatro
elementos: (i) variavel(is) a ser(em) controlada(s); (ii) sensores, responsaveis por aferir
varidveis (de saida e/ou de entrada) caracteristicas do processo; (iii) atuadores, que

operam nas variaveis manipuladas; (iv) controlador, responsavel pela lei de controle que
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rege as alteracGes nas variaveis manipuladas (SCHMIDELL et al., 2001). Dependendo
da integracdo desses elementos, sdo possiveis trés configuracdes basicas de controle
(Figura 6) (STEPHANOPOULOS, 1984):

a) controle feedback: regula a variavel controlada com base em sua
prépria medida, mantendo-a em um valor desejado (set point);

b) controle inferencial: ajusta a variavel controlada com base,
diferentemente do controle feedback, em medidas indiretas dessa
variavel, a fim de manté-la em um valor desejado. Essa estrutura de
controle é Gtil em casos onde o sensoriamento da varidvel controlada
é impraticavel ou muito custoso, sendo possivel inferi-la atraves de
outra medida do processo;

c) controle feedforward: utiliza medidas de variaveis de entrada do
processo para regular a varidvel controlada em um valor desejado
com base em um modelo.

Quanto ao controlador, sdo utilizados, geralmente, duas configuracdes:
on-off e PID (proporcional, integral e derivativo). O controlador on-off é caracterizado
por enviar sinal simples, do tipo liga-desliga, para o atuador, sem valores
intermediarios. Por outro lado, o controlador PID pode enviar sinais intermediarios
dentro de uma faixa de valores admissiveis pelo atuador. A légica de controle PID é
caracterizada pela Equacédo 10 abaixo (SCHMIDELL et al., 2001).

1 d
m=KC.e+T—ifedt+Tdd—i (10)

onde m é o sinal do controlador, e o erro, ou diferenca, entre o valor medido e a
referéncia estabelecida, K. o ganho proporcional, 1/T; o ganho integral e T; o ganho
derivativo.

O controle PID para a COD emprega, geralmente, as seguintes variaveis
manipuladas: frequéncia de rotacdo dos impelidores e vazdes de ar e de O, (DIAZ et al.,
1996; HORTA, 2011; JEMAAT et al., 2013; ZWIETERING et al., 1992). Jemaat et al.
(2013) empregaram um controlador proporcional e integral (PI) utilizando apenas a
vazao de ar como variavel manipulada para controlar a COD em processo de tratamento

de esgoto em biorreator airlift (112 L). Entretanto, duas ou mais variaveis manipulaveis
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podem também ser utilizadas conjuntamente em, por exemplo, estrutura do tipo cascata.
Esta l6gica combina dois controladores individuais, sendo que um, o controlador
mestre, é responsavel por determinar o valor de referéncia de outro controlador, o servo
(SCHMIDELL et al., 2001). Um exemplo de controlador em cascata para a COD em
cultivo de alta densidade de E. coli em biorreator convencional (5 L) foi desenvolvido
por Horta (2011), onde o controlador mestre foi responsavel por alternar a malha interna
de controle, possibilitando a manipulacdo de trés varidveis: agitacdo, vazdo de ar e de
O,. Quando a frequéncia agitacdo, regulada por um controlador PID, atingia um valor
méaximo (ou minimo), o controlador mestre ativava a malha de controle da vazao de gas
(ar e O), aumentando ou diminuindo o enriquecimento em O, do gas de entrada, mas

mantendo a vazao total constante.

Figura 6. Configuracdes basicas de sistemas de controle.

Feedback Inferencial
CONTROLADOR > ATUADOR CONTROLADOR [> ATUADOR
4\ variavel 4\ variavel
\ manipulada : manipulada
1 % 1 N
! PROCESSO  [gerturbagio ! PROCESSO | perturbaggo
L 1 . .
variavel varigvel | variavel
SENSOR [€------ $ controlada SENSOR (< - - $ medida \L controlada
Feedforward

CONTROLADOR > ATUADOR

variavel
manipulada

PROCESSO

< variavel
SENSOR K-—--—=----
perturbacio controlada

e s

Fonte: Elaboracéo propria.
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Outros controladores mais sofisticados, como o0s controles preditivo,
adaptativo e 6timo sdo também relatados na literatura para controle de varidveis de
bioprocessos. Diaz et al. (1996) desenvolveram um controlador adaptativo-preditivo
satisfatorio para as concentragdes de O, e CO, dissolvidos durante cultivo de E. coli em
biorreator convencional (20 L) utilizando como variaveis manipuladas a vazdo de ar e a
agitacdo. Zwietering et al. (1992) implementaram um controlador étimo para a COD em
biorreator airlift (165 L) empregando as vazdes de ar e de O, como variaveis
manipuladas. Segundo Zwietering et al. (1992), o controlador 6timo desenvolvido
apresentou as seguintes vantagens frente a Idgica PID: (i) robustez para diferentes
condicdes de operacdo e geometrias de reator airlift; (ii) capacidade de computar acdes
de controle com base em medidas da COD de diferentes regides do reator airlift,
aumentando a homogeneidade da COD em seu interior, especialmente em reatores de
grandes dimensdes; (iii) presenca de funcdo objetivo que possibilita otimizar

caracteristicas econdmicas do processo.

2.7. Considerac0es finais

Em sintese, os estudos realizados até 0 momento mostram que a operagao
do biorreator em sobrepressdo é uma estratégia eficiente para aumentar NO,. Porém, em
relacdo aos biorreatores airlift, verifica-se a auséncia de estudos especificos para a
caracterizacdo da transferéncia de massa nessa condi¢do. Além disso, outro importante
apelo para o emprego do reator airlift pressurizado é econémico, consistindo numa
alternativa de menor custo que o enriquecimento do ar com O, normalmente
empregado nos reatores convencionais para garantir o suprimento de O, frente ao seu
elevado consumo observado, por exemplo, nos cultivos de E. coli. Os biorreatores airlift
sdo conhecidos pela alta eficiéncia energética que, aliada a operagdo em sobrepressao,
reduziria ainda mais 0s custos do processo de producdo da biomassa. Outro aspecto
ainda pouco explorado na literatura é o controle da COD em reatores airlift, que fica
restrito @ manipulacdo das vazdes de ar e O,. A inclusdo da pressdo e da temperatura
como variaveis manipuladas adicionais representa uma ampliacdo das possibilidades de

desenvolvimento de algoritmos para controle integrado da COD em reatores airlift.
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3. MATERIAIS E METODOS

3.1. Materiais

3.1.1. Microrganismo

Para os ensaios em biorreator airlift, foram utilizados os seguintes
microrganismos: (i) Saccharomyces cerevisiae (Fleischmann®); (ii) Escherichia coli
BL21(DE3)pET37b+/PspA4Pro, que expressa um fragmento da proteina imunogénica
PspA (PspA4Pro) presente na parede celular do procarioto Streptococcus pneumoniae.
Esta construcdo foi obtida no Laboratdrio de Biologia Molecular do Instituto Butantan
pela pesquisadora Dra. Eliane N. Miyaji. O plasmideo pET37b+ contém o promotor T7
(induzido por IPTG ou lactose) e gene de resisténcia a canamicina.

Ja para o cultivo realizado em biorreator convencional, foi utilizada a
Escherichia coli BL21(DE3)pET37b+/PspA94/His-Tag, que expressa outro fragmento
da proteina imunogénica PspA, a PspA94, contendo cauda de histidina. Esta construcao
foi obtida no Laboratério de Biologia Molecular do Instituto Butantan pela aluna de

doutorado Cibelly Goulart, sob orientacéo da pesquisadora Dra. Luciana C. C. Leite.

3.1.2. Meios de cultura

Para os ensaios com Escherichia coli, foram utilizados meios de cultivo
complexos (STUDIER, 2005) adaptados por Santos (2012). As composi¢fes dos meios
de cultivo para frasco agitado e biorreator estdo apresentadas na Tabela 2. No cultivo de
Saccharomyces cerevisiae, foi empregado o meio complexo descrito por Badino e
Hokka (1999) (Tabela 3).
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Tabela 2. Composicdo dos meios de cultivo complexos para os ensaios com E. coli em
camara incubadora e em biorreator.

Componente . Camara Au.toinduqﬁo
incubadora (biorreator)
Glicose 0,5 g/L 10 g/L
Glicerol 5g/L 60 g/L
Lactose -- 20 g/L*
Triptona/Phytone 10 g/L 10 g/L
Extrato de levedura 5g/L 5g/L
Na,HPO, 9g/L 9g/L
KH,PO, 3,4g/L 3,4g/L
NH,Cl 2,7 g/L 2,7 g/L
Na,SO, 0,7 g/L 0,7 g/L
Fe(Ill)citrato 100,8 mg/L 100,8 mg/L
CoCl,.6H,0 2,5 mg/L 2,5 mg/L
MnCl,.4H,0 15 mg/L 15 mg/L
CuCl,.2H,0 1,5 mg/L 1,5 mg/L
H;BO, 3 mg/L 3 mg/L
Na,Mo00,.2H,0 2,1 mg/L 2,1 mg/L
Zn(CH;COOH),.H,0 33,8 mg/L 33,8 mg/L
EDTA 14,1 mg/L 14,1 mg/L
MgS0,.7H,0 0,5g/L 0,5g/L
Tiamina 45 mg/L 45 mg/L
Canamicina 100 mg/L 100 mg/L
Pollp(r?’ooazir}sigllcol 1 mL/L 1 mL/L
pH 6,7 6,7

* Ausente no ensaio em biorreator convencional, cuja inducdo foi realizada através de dois pulsos de
IPTG, um de 1mM e outro de 0,5mM, espacados em 1h.

Tabela 3. Composicdo do meio de cultura utilizado para o cultivo de S. cerevisiae.

Componente Concentragao
sacarose 50 g/L
extrato levedura 4,5g/L
KH,PO, 5g/L
MgS0,.7H,0 0,4g/L
(NH,),S04 4,5 g/L
propilenoglicol 30%

(antiespumante) 5 gotas

pH 4,6
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3.1.3. Aparato experimental

Os ensaios foram realizados em biorreator encamisado airlift de 5 L
(BADINO et al., 2004), dotado de controle automatico de pH, temperatura, COD
(CAMPANI et al., 2013) e pressdo, dentre outras funcionalidades. O sistema composto
por biorreator airlift, linhas de gas e hardware de aquisicdo e controle das variaveis do

processo é apresentado na Figura 7 abaixo.

Figura 7. Esquema do aparato experimental utilizado nos cultivos composto por
biorreator, linhas de gas e hardware de aquisicao e controle das variaveis do processo.
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Fonte: Elaboragéo propria.
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O aparato experimental esquematizado na Figura 7 é composto por:
computador, software SUPERSYS HCDC®, desenvolvido em LabVIEW e MATLAB
pela equipe de pesquisadores do LADABIo/DEQ-UFSCar (HORTA, 2011); compact
FieldPoint (cFP 2020 / National Instruments) como conversor A/D e D/A; transmissor
de pH (GLI Pro) com aquisicdo analdgica via cFP; pHmetro Redox (3100-32-Pt1000 /
Mettler Toledo); transmissor de COD (CE-O2-4050 / Mettler Toledo) com aquisicao
analdgica via cFP; sensor amperométrico de O, dissolvido (InPro 6830-12-220 / Mettler
Toledo); transmissor de pressdo (ISE30A-01-F / SMC) com aquisi¢do analdgica via
cFP; vélvula pneumatica proporcional (VY1100-101 / SMC) com aquisi¢do analdgica
via cFP; banho termostatizado; termopar com aquisi¢cdo via interface NOVUS®;
bombas de acido (HCI) e base (NH;OH) (L/S - Masterflex) com controle on/off via
computador/cFP; 2 fluxdmetros de massa (GFC / AALBORG) empregados para suprir
ar e O, controlados remotamente via computador/cFP; filtro de ar (Sartofluor 0,2 um /
Sartorius). Os instrumentos listados apresentaram a aquisicdo de dados em tempo real,
com intervalo de salvamento escolhido de 10 segundos.

O ensaio realizado em biorreator convencional contou com sistema
similar ao do biorreator airlift, como descrito em HORTA (2011) e em SANTOS
(2012), com as seguintes diferencas: auséncia de controle de pressdo e presenca de
agitacdo mecanica. O volume util desse reator convencional é de 5 L (diametro de 16
cm e altura de 25 cm) contendo 4 chicanas diametralmente opostas com largura de 1,7
cm. O eixo contém 3 impelidores tipo Rushton com diametro de 8 cm e espacamento

entre eles de 9 cm.

3.2. Métodos analiticos

3.2.1. Acompanhamento do crescimento celular

A avaliagdo do crescimento celular foi feita atraveés da leitura da
absorbancia em espectrofotometro a 600 nm (DOgoonm) Utilizando uma pequena aliquota
da cultura adequadamente diluida, a fim se obter uma absorbancia maxima por volta de
0,8. Para os ensaios em biorreator, foi utilizado também o método da massa seca, onde
um volume conhecido do caldo € filtrado em sistema a vacuo através de membrana

(poro de 0,22 um) com massa previamente aferida. A membrana foi entdo submetida a
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secagem a 60°C por 48 h. A diferenca entre as massas da membrana antes e depois do
procedimento de filtragem foi utilizada para o calculo da concentragdo celular - C,
(gMS/L) - da amostra que, por sua vez, apresenta correlacdo linear com DOgoonm

(Equacéo 11).
Cyx = a. (D0600nm) (11)

onde a (gMS/L) é a constante de correlacdo entre DOgoonm € C,. O valor de a foi
determinado para cada cultivo do microrganismo em biorreator.
A partir dos valores de C,, foi possivel calcular a produtividade de

biomassa - P, (gMS/L.h) - utilizando a Equacéo 12.

P (£2) = S (12)

Lh) = Atorar
onde At;,:q; € 0 tempo total de cultivo.
3.2.2. Concentracdo de acUcares e acidos organicos

As analises de glicerol, glicose, lactose e metabdlitos (&cidos acético,
formico e latico) foram feitas por HPLC (sistema Waters Co; Bombas HPLC 510,
Injetor W717, refratbmetro W410 e leitor de UV PDA W996) utilizando a coluna
Aminex HPX-87H (Bio-Rad) como fase estacionaria e uma solucdo de H,SO4 5 mM

como fase movel, a uma vazdo de 0,6 L/min, a 50°C.
3.2.3. Determinacao da estabilidade do plasmideo

Amostras de 100 pL da suspensdo celular retiradas da cultura de forma
estéril foram diluidas entre 10° e 10® e semeadas em placas de LB-Agar sem
canamicina. Apds 24 h de incubacéo a 37°C, repicou-se 50 ou mais coldnias para placas
de LB-Agar contendo 100 mg/L de canamicina. O mesmo também se aplicou para
placas idénticas, mas sem o antibidtico (controle). As porcentagens de colbnias que

cresceram nas placas com o antibidtico em relacdo as placas controle foram calculadas a
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fim de se obter uma estimativa da estabilidade plasmidial. Essa estabilidade, que é
essencial para a producéo da proteina recombinante, foi determinada ao longo da fase de

inducéo.

3.2.4. Quantificacdo da producdo de PspA

Aliquotas retiradas durante os cultivos foram centrifugadas e os corpos
de fundo ressuspendidos em tampado tris (tris 20 mM, NaCl 250 mM e pH 8,0). Essas
suspensdes foram submetidas a processo de rompimento celular por sonicacdo (5
minutos, com pulsos ON/OFF de 30 s, amplitude de 20%, 130 W e 20 kHz).
Centrifugaram-se 0s extratos brutos resultantes a fim de separar 0os componentes
intracelulares solUveis (sobrenadante) dos insolluveis (corpo de fundo). Os
sobrenadantes foram submetidos ao procedimento desenvolvido por Bradford (1976)
para a determinacdo da concentracdo das proteinas totais soltveis (Cp).

O préximo passo foi estimar a quantidade de PspA presente no total de
proteinas sollveis quantificadas pelo método de Bradford. Para isso, aliquotas dos
sobrenadantes quantificados foram analisadas por eletroforese, como descrito por
Laemmli et al. (1970), empregando-se gel de poliacrilamida a 12%. Ao final do
procedimento de deslocamento das proteinas através do gel, corou-se 0 mesmo com
corante Coomassie Blue. Depois de corado o gel, a imagem do mesmo foi digitalizada e
analisada pelo software ImageJ. Finalmente, considerou-se que a intensidade da banda
de PspA (Ipsps) €m relagdo a soma das intensidades de todas as bandas da amostra
presentes no gel (X, I;) é igual a porcentagem massica de PspA dentre todas as proteinas
intracelulares solUveis presentes na célula. A partir desses dados, foi possivel calcular a
concentragdo de PspA solavel (Cpsp4) (Equacdo 13) e, consequentemente, a produgdo
especifica - Ypspa/x (MYPSPA/GMS) - e a produtividade - Ppgp, (MYPSPA/L.h) -, ambas

de PspA sollvel, através das Equactes 14 e 15, respectivamente.

Ips

Cpspa = ;7?;4- Cp (13)
mg PspA\ _ Cpspa

YPS”A/X( g DCW ) Ty (14)



3. MATERIAIS E METODOS |49

mg PspA Ypspa/x-C
PPspA( 200 ) = DA (15)
L.h Attotal

3.2.5. Determinacdo da retencéo gasosa

Para a determinacdo da retencdo gasosa global (¢), foi empregado o
método de expansdo volumétrica, onde foram realizadas medidas da altura do liquido
aerado (hp) e ndo aerado (h.) dentro do biorreator. A partir desses valores, determinou-

se ¢ através da Equacéol6.

__hp—-hy
£=" (16)

3.2.6. Determinacéo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

Uma vez que ha um sistema de controle de pressdo no biorreator, o
método aplicado para a determinacdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de O,
(kLa) foi o dindmico por degrau de pressdo (LINEK et al., 1989), onde se promove um
aumento da COD através da elevagdo da pressdo em, aproximadamente, 15%. Através
de regresséo ndo linear pelo método dos minimos quadrados (MARQUARDT, 1963), o
valor de k,a foi obtido ajustando a Equacdo 17 aos dados da COD medida pelo sensor
em funcdo do tempo ap6s 0 aumento abrupto da pressdo, como exemplificado na Figura
8. A Equacdo 17 foi obtida através da normalizacdo da Equacdo 32 (Apéndice B), ou

seja, da divisdo da Equacdo 32 pelo seu valor maximo, C,s.
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Figura 8. Exemplo de ajuste do modelo (Eg. 17) aos dados da COD em fungéo do
tempo apds aumento da pressao em, aproximadamente, 20%.
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onde C, é a concentracdo de O, dissolvido medida pelo sensor, C,., a concentracdo de
O, dissolvido medida pelo sensor no instante inicial, C,s a concentracdo final de
saturacdo de O, dissolvido medida pelo sensor, k., a constante de atraso do sensor
estimada juntamente com o k_a pelo método dos minimos quadrados (MARQUARDT,

1963) e (t — t,,) o intervalo de tempo transcorrido para a realizacdo da medida.

3.2.7. Acompanhamento do comportamento reoldgico do caldo de cultivo

Para avaliacdo do comportamento reoldgico do caldo de cultivo durante a
fase de indugdo, utilizou-se um redmetro de cilindros concéntricos (DC-
I11+/Brookfield). Através de regresséo nédo linear pelo método dos minimos quadrados
(MARQUARDT, 1963), 0 modelo de Herschel-Bulkley (Equacéo 7) (secdo 2.4.4) foi
ajustado aos dados de y e t medidos. Com isso, foram obtidos os valores dos
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parametros n, K e t, para cada amostra. Finalmente, através da Equacdo 8 e com base
nesses parametros, foi calculado ., adotando y correspondente a condicdo de operagao

do airlift.

3.2.8. Acompanhamento da morfologia celular

A fim de complementar a anélise da reologia do caldo de cultivo de E.
coli no airlift pressurizado, foi realizado o acompanhamento da morfologia celular em
microscopio Otico das suspensdes retiradas no decorrer do cultivo e tratadas pelo
método de Gram (KYLE et al.,, 2012). As laminas bacterioldgicas foram entdo
examinadas usando um microscopio 6tico (Olympus BX50), sob uma ampliacéo de 400

vezes com sistema acoplado de aquisi¢do digital de imagens.

3.3. Procedimento experimental

A parte experimental do presente trabalho foi desenvolvida em etapas
sucessivas. Iniciou-se com o projeto e construcdo do biorreator airlift para operagédo em
sobrepressdo, incluindo também a adequacdo dos equipamentos periféricos e do
software de monitoramento (12 etapa do projeto). De posse do equipamento, foram
iniciados os experimentos de caracterizacdo da transferéncia de O, em sobrepresséo (22
etapa do projeto). Finalmente, na 32 etapa do projeto, o reator foi inicialmente testado
em cultivo de S. cerevisiae e, posteriormente, 0 mesmo foi empregado em cultivos de E.

coli a fim de avaliar o seu desempenho.

3.3.1. Caracterizacgdo da transferéncia de oxigénio em sobrepressao

Foram realizados 22 experimentos em triplicata empregando o biorreator
airlift adaptado para operacdo em sobrepressao, sob diferentes condi¢des de aeracdo no
reator (2, 3 e 4 vvm) e de pressao interna (1, 2, 3 e 4 bar), utilizando agua destilada e
meio de cultivo complexo de autoinducdo como fase liquida (Tabela 2), conforme
detalhado na Tabela 4. A transferéncia de O, foi caracterizada por meio da
determinacéo de ki a (secdo 3.2.6) e de ¢ (sec¢do 3.2.5). Como o sensor de O, dissolvido
utilizado é incapaz de aferir adequadamente a COD para valores acima da saturacao
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com ar a pressao atmosferica (pO, de 0,21 bar), para a determinacédo de k,a nas pressoes
de 2, 3 e 4 bar foram empregadas misturas de N, e ar como gas de entrada, a fim de
limitar a pressdo parcial de O, (pO;) em 0,21 bar. Da mesma forma, para 0S
experimentos realizados nas pressdes de 2, 3 e 4 bar, a vazdo volumétrica de gas foi
mantida constante dentro do reator alterando a vazdo massica em funcdo da pressao

empregada de acordo com a equacao de estado para gases ideais (Equacédo 18).

Tabela 4. CondicGes experimentais empregadas nos experimentos de caracterizacdo da
transferéncia de oxigénio em biorreator airlift de (5 L). A temperatura foi controlada em
30°C em todos 0s experimentos.

Vaz?\(’)vc::)Gas P;Esaiz;\o Fase Liquida pH
2 1,2,3e4 agua 7,0
3 1,2,3e4 agua 7,0
4 1,2e3 agua 7,0
2 1,2,3e4 meio de cultivo* 6,7
3 1,2,3e4 meio de cultivo* 6,7
4 1,2e3 meio de cultivo* 6,7

* Meio de cultivo complexo de autoinducéo (Tabela 2).

Q:;_; (18)

onde P (bar) € a pressdo absoluta, Q (L/min) a vazdo volumétrica de gas, m a vazdo
massica de gas (g/min), T (K) a temperatura, MM (g/mol) a massa molar do gas e R
(L-bar/K-mol) a constante universal dos gases ideais.

Para avaliar a influéncia da pressao sobre a transferéncia de O,, ajustou-
se a correlacdo empirica generalizada, representada na Equacdo 19, aos dados

experimentais de ki a obtidos para as diferentes condi¢fes de operacao estudadas.
k. a = b.Q¢. P4 (19)

onde Q (m%s) é a vazdo volumétrica de gés, P (Pa) a pressdo absoluta interna do

biorreator e k.a é dado em s™. As constantes b (s¢"1.m™3<.Pa~9), ¢ e d foram
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determinadas através de regressdao ndo linear pelo método dos minimos quadrados
(MARQUARDT, 1963).

3.3.2. Cultivos em batelada de S. cerevisiae e E. coli

A seguir, é descrita a metodologia empregada para a realizagdo dos

cultivos em batelada de Saccharomyces cerevisiae e Escherichia coli.

3.3.2.1. Cultivo de Saccharomyces cerevisiae

O cultivo com S. cerevisiae foi realizado para testar o biorreator e 0
sistema de controle SUPERSYS_HCDC adaptado para 0 monitoramento do mesmo. O
experimento foi efetuado em biorreator airlift de bancada de 5 L, dotado de controle
automatico de pH, temperatura, COD, pressao, dentre outras funcionalidades (secédo
3.1.3). As condiges do cultivo em batelada empregadas foram: pH de 4,6, COD entre
30 e 50% de saturagdo (ar a pressao atmosférica e 35°C), temperatura de 35 °C e
pressdo atmosfeérica. A inoculacdo do meio foi realizada através da adicdo de 5 g/L de
fermento bioldgico fresco (Fleischmann®), acarretando em uma DOggonm inicial do

caldo de cultura de, aproximadamente, 1.

3.3.2.2. Cultivo de Escherichia coli
3.3.2.2.1. Semeadura em meio sélido

Uma suspensao de células de E. coli BL21(DE3)pET37b+/PspA4Pro (ou
PspA94/HisTag) estocadas a -80 °C com 10% v/v de glicerol foi estriada em placa de
Petri com LB-Agar e 100 mg/L de canamicina. Em seguida, a placa foi incubada por 24
ha37°C.

3.3.2.2.2. Preparagéo das pré-culturas (inoculo e pre-indculo)

O preé-indculo foi preparado em erlenmeyer estéril de 500 mL contendo
30 mL de meio complexo para ensaio em camara incubadora (Tabela 2). Com uma alca
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de platina, uma colénia da placa LB-Agar/canamicina, preparada 24 h antes (se¢éo
3.3.2.2.1), foi transferida para o frasco. Este foi incubado em cadmara rotativa a 270 rpm
e 37°C por cerca de 5 h. A densidade 6tica foi aferida e, com um valor préximo de 2,5,
teve inicio o preparo do in6culo.

O cultivo do inéculo foi iniciado com a adicdo de 5 mL do pré-inéculo
em cada um dos trés erlenmeyers estéreis de 500 mL contendo 100 mL de meio
complexo para ensaio em camara incubadora (Tabela 2). A suspensdo foi incubada a
270 rpm e 37°C até uma densidade otica proxima de 2,5, quando foi transferido todo o

volume do inéculo para o biorreator.

3.3.2.2.3. Cultivos em biorreator

Foram realizados cultivos em batelada, utilizando biorreatores airlift ou
convencional, ambos de bancada, com 5 L de volume nominal, dotados de controle
automatico de pH, temperatura, COD, pressdo, dentre outras funcionalidades (secao
3.1.3).

O experimento no reator convencional teve como finalidade verificar a
influéncia do valor escolhido como set point da COD (30, 20 e 10% de saturacdo - ar a
pressdao atmosférica e 31 °C) no crescimento e na formacdo de produtos e assim
identificar a faixa de valores da COD para operacdo em condi¢des aerdbias. Esta faixa
de variacdo foi entdo adotada no controle da COD dos cultivos no reator airlift. Dois
cultivos de E. coli foram realizados no reator airlift, sendo o primeiro um experimento
de referéncia, conduzido sob pressdo atmosférica, e 0 outro em sobrepressdo. Em
relagdo aos organismos, enquanto no biorreator airlift cultivou-se o clone PspA4Pro, o
reator convencional foi utilizado para cultivo do clone PspA94/HisTag. Ambos os
clones foram construidos utilizando a mesma cepa, a Escherichia coli BL21(DE3) e,
portanto, sdo fisiologicamente idénticos.

Todos os cultivos foram realizados com volume inicial de 4,7 L de meio
complexo de autoinducdo (Tabela 2), acrescidos de 0,3 L de indculo com DO=25,
cultivado conforme descrito no secdo 3.3.2.2.2. As condic¢des de cultivo empregadas
foram: temperatura de 31°C (reduzida progressivamente nos ensaios em airlift), pH de
6,7 (fase crescimento) e 6,9 (fase de inducdo), pressdo atmosférica (com excecdo de um

cultivo em airlift, secdo 4.6, onde foi empregada presséo de até 2,5 bar), COD entre 20
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e 50% de saturacao (ar a pressdo atmosférica e 31°C) para o ensaio em airlift e COD de
10, 20 ou 30% no cultivo em biorreator convencional. Para a producdo da proteina
recombinante, foram empregados como indutores a lactose originalmente presente no
meio de autoinducdo (biorreator airlift) e IPTG (biorreator convencional). A fase de
inducdo foi conduzida nas mesmas condi¢fes de temperatura adotadas para a fase de
crescimento.

Amostras foram retiradas ao longo dos experimentos para a determinagéo
da densidade dtica, da estabilidade do plasmideo e das concentracbes de biomassa,
metabolitos, agUcares e da proteina de interesse, conforme as metodologias descritas na

secédo 3.2.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Primeiramente, nas secdes 4.1 e 4.2, sdo apresentados o0 projeto do
biorreator airlift para operacdo em sobrepressdo e a sua caracterizagdo em termos de
transferéncia de O,. Ademais, é descrita, na secdo 4.3, a adequacdo do software
SuperSys HCDC® (HORTA, 2011), desenvolvido para reator convencional, a fim de
realizar o controle e 0 monitoramento dos cultivos em reator airlift. Na secdo 4.4, sdo
apresentados os resultados dos cultivos preliminares realizados em biorreator airlift sem
sobrepressdo, um de Saccharomyces cerevisiae e outro de Escherichia coli, dedicados
ao teste e a avaliacdo das funcionalidades introduzidas no software, bem como a
determinacdo de parametros importantes do controle da COD. Posteriormente, na se¢éo
4.5, sdo relatados os efeitos da reducdo da COD sobre as células de E. coli durante
cultivo em biorreator convencional sem sobrepressdo. Finalmente, na secdo 4.6, sdo
apresentados os resultados do cultivo de E. coli realizado em biorreator airlift

pressurizado.

4.1. Adequacao do biorreator airlift

A operacdo de um biorreator em sobrepressdo exige do mesmo uma
resisténcia mecanica superior a que o vidro pode oferecer. Como o tubo superior do
biorreator airlift disponivel no Departamento de Engenharia Quimica (UFSCar) foi
confeccionado em vidro, foi necessaria a adequacdo do mesmo para inox 316L,
mantendo em vidro apenas um visor para a observacdo do caldo durante os cultivos
(cor, formacdo de espuma etc.). O biorreator airlift antes e depois da adequacdo é
apresentado na Figura 9. O vaso foi dimensionado de acordo com o projeto concebido
por Badino et al. (2004), com adaptacGes nas conexdes da tampa do biorreator

requeridas para operacdo em sobrepressdo, conforme exibido na Figura 10.
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Figura 9. Biorreator airlift (a) com tubo superior em vidro e (b) em inox 316L.

Figura 10. Tampa adaptada para o biorreator airlift. Destaque para: (a) entrada de base;
(b) condensador do gas de saida; (c) poco para termopar; (d) conexdes para 0S Sensores
de oxigénio dissolvido e pH; (e) valvula para transferéncia de meio; (f) valvula para
amostragem.




4. RESULTADOS E DISCUSSAO |58

Devido a sobrepressdo, o sistema de filtracdo do gas de entrada foi
também modificado. O filtro de ar (Sartofluor 0,2 um / Sartorius), ilustrado na Figura
11, resistente a pressdo de até 5 bar, foi conectado a entrada do biorreator através de

conexdes do tipo sanitéria, “espigdo” e baseada em anilha.

Figura 11. Sistema de filtracdo do gas de entrada do biorreator airlift.

LINHA
DE GAS

—> BIORREATOR

O sistema desenvolvido para o controle da pressdo apresentado na Figura
12 foi instalado na linha de saida de gas do biorreator. Esse sistema é composto por
transmissor de pressdo (ISE30A-01-F / SMC), véalvula pneumaética proporcional
(VY1100-101 / SMC) e eliminador de condensado (AMG150C-F02BD / SMC), a fim
de evitar que algum liquido atinja a valvula pneumatica. A légica de controle adotada
foiaPl.

Figura 12. Sistema de controle de pressao para o biorreator airlift. Destaque para: (a)
eliminador de condensado; (b) transmissor de pressdo; (c) valvula pneumatica
proporcional.

SAIDA

BIORREATOR ——> DE GAS
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4.2. Caracterizacdo da transferéncia de oxigénio em biorreator airlift com

sobrepressao

A partir das Equacdes 16 e 17, foram estimados os valores de ¢ e de k.a
utilizando os dados experimentais obtidos para vazdes especificas de gas no biorreator
airlift de 2, 3 e 4 vvm e de presséo interna de 1, 2 e 3 bar. Para a pressao de 4 bar, as
vazdes especificas empregadas foram de 2 e 3 vvm. N&o foi possivel obter os valores de
¢ e de k_a para a vazdo de gas de 4 vvm e pressao de 4 bar, uma vez que seria necessario
empregar uma Vvazdo massica superior ao limite de operacdo dos fluxémetros
disponiveis.

Os resultados obtidos para ki a e € em fungdo da pressdo, empregando
agua e meio de cultivo de autoinducdo (Tabela 2), sdo apresentados nas Figuras 13 e 14,

respectivamente.

Figura 13. Medidas em triplicata de k_a e € em funcdo da pressao em biorreator airlift (5
L) operado com &gua destilada. As barras de desvio se referem ao desvio padrdo das
medidas de € e ao erro padrdo das estimativas de ka.
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Figura 14. Medidas em triplicata de k_a e e em fungéo da pressdo em biorreator airlift (5
L) operado com meio de cultivo. As barras de desvio se referem ao desvio padrdo das
medidas de ¢ e ao erro padréo das estimativas de ki a.
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Os dados de ki a apresentados nas Figuras 13 e 14 foram correlacionados
com a vazdo volumétrica de gas (Q) e com a pressao absoluta interna do biorreator (P),
de acordo com a Equacao 19.

Através de regressdo ndo linear pelo método dos minimos quadrados
(MARQUARDT, 1963), foram obtidas as seguintes correlagcdes de k a para o biorreaor

airlift operado com agua (Equacéo 20) e com meio de cultivo (Equacéo 21).

AGUA:  kpa = 105.Q©98£009 p(0,04+004)  (p2 — () 93) (20)
MEIO DE
CULTIVO: kya = 338.Q(090D p(-015£0,06)  (p2 — () 89) (21)

onde as unidades s&o: s (k.a), m%s (Q) e Pa (P).
Analisando as correlagdes obtidas (Equacbes 20 e 21), o valor da
constante “c” indica que 0 aumento da vazédo de gas atua positivamente no k.a, devido

ao aumento de &, conforme j& relatado em estudo realizado por Cerri (2009). J& o valor
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pouco significativo da constante “d”, mostra que a pressao interna do biorreator airlift
praticamente ndo afeta o k. a. Na Equacdo 20 (airlift operado com agua), o expoente de
P é estatisticamente insignificante, uma vez que o seu valor médio é igual ao seu
respectivo erro padrdo, indicando a irrelevancia do efeito da pressdo sobre o kia.
Quanto a Equacéo 21 (airlift operado com meio de cultivo), pode-se afirmar, com base
na distribuicdo estatistica de Student, que, com 97% de confianca, a média do expoente
de P esta contida no intervalo [-0,01; 0,31]. Logo, como esse intervalo contém o valor
nulo, se constata novamente a insignificancia estatistica do expoente de P e,
consequentemente, da influéncia da presséo sobre o ki a. Os menores valores de kia e €
obtidos para o meio de cultivo, em comparacdo aos determinados em agua, devem-se a
presenca de polipropilenoglicol no meio de cultivo, que aumenta a tensdo interfacial do
sistema gas-liquido e, consequentemente, a coalescéncia das bolhas de gas.

O fato dos parametros ¢ e ki a ndo serem afetados pela sobrepressdo no
biorreator airlift de tubos concéntricos contraria os resultados obtidos em reator tipo
coluna de bolhas (LETZEL et al., 1999) e em airlift de circulagdo externa (LETZEL e
STANKIEWICS, 1999), onde ¢ e ki a aumentaram com a elevacdo da presséo interna do
biorreator.

Conforme descrito na se¢do 2.5 e no Apéndice A, a elevacdo da pressao
acarreta no aumento da densidade do gas (p4) que, por sua vez, desestabiliza as bolhas
com maiores diametros (15 a 50 mm), fazendo com que as mesmas se fragmentem em
didmetros menores (WILKINSON e DIERENDONCK, 1990). Com isso, h4, aléem do
aumento da area interfacial especifica de troca de massa, uma diminuicdo da velocidade
terminal de ascensdo das bolhas (U.), de acordo com a Equacdo 10 (secdo 2.5), e,
consequentemente, elevacdo do tempo de residéncia do gas no liquido, o que eleva € e
ki a.

Entretanto, esse efeito é consideravel apenas para sistemas com elevada
velocidade relativa entre as bolhas de gas e a fase liquida (U,), como a alcancada, por
exemplo, em reatores tipo coluna de bolhas, préxima de 1,3 m/s (LETZEL et al., 1999).
Isso fica evidenciado no trabalho de Letzel e Stankiewics (1999), no qual € relatado um
menor aumento de € e k a com a sobrepressdao em airlift de circulagdo externa, onde U,
é menor (da ordem de 0,4 m/s), em relacdo ao aumento observado em reator tipo coluna
de bolhas. Logo, possivelmente, devido ao baixo U, alcancado no biorreator airlift de

circulacédo interna (por volta de 0,17 m/s), o efeito da sobrepresséo sobre a reducdo do
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diametro médio das bolhas e, consequentemente, sobre ¢ e ki a é desprezivel nesse
reator, como evidenciado nas Equacdes 20 e 21. A estimativa de U, para o biorreator
airlift de circulacéo interna foi feita atraves da Equacédo 22 (JONES, 1985) utilizando os
seguintes dados para o airlift de 5 L operado com agua: velocidade superficial do gas na
regido de subida (Ugs) de 0,079 m/s (Q=20 L/min), £=0,16 (Figura 13) e velocidade
média de circulacdo do liquido (U;) de 0,27 m/s, obtida por Cerri (2009) para
semelhante condicdo de operagdo no mesmo reator. Utilizando ainda a Equagéo 22, os
valores de U, apresentados para o reator tipo coluna de bolhas e para o airlift de
circulacdo externa foram estimados com base nos dados de Ugg, U, e € apresentados por

Letzel et al (1999) e Letzel e Stankiewics (1999), respectivamente.

Uy =2 -U, (22)

A partir do ajuste ndo linear da Equacédo 17 aos dados da COD em funcéo
do tempo pelo método dos minimos quadrados (MARQUARDT, 1963), os valores da
constante de atraso do sensor de oxigénio dissolvido (k) também foram determinados.
Os valores estimados para k, variaram de 0,07 a 0,65 s, possivelmente devido as
mudangas nas condi¢fes de operacdo do sensor de O, como, principalmente, a presséo.
A variacgdo de k, também foi relatada por Letzel et al. (1999), numa faixa de 0,1 a 1,7
s, para diferentes condicdes de pressdo (1 a 4 bar) e de U (0,01 a 0,29 m/s).

Embora a pressdo ndo afete o ki a, NO, deve aumentar com a pressdo
devido a elevagdo da solubilidade do O, no liquido. Para verificar isso, foi deduzida,
através das Equacdes 1 (secdo 2.4) e 23, a Equacdo 24 para o valor médio de NO,
((N0,)), considerando a variacdo da COD de 0 a 100% de saturacdo a pressao de

analise.



4. RESULTADOS E DISCUSSAO |63

IS kpa(ct-cydc

(N02> = (C*-0)

(23)

*

= fec_ (Jate. ) p (24)

0 2 Z-Hoz/égua

c* .
Jy kLa(c'=C)dC _ kpa (C C— 6_2) ¢

(N02> = (c—0) - 2

onde (NO,) é a velocidade volumétrica média de transferéncia de O, (mmol/m*.s), C* a
concentracdo de oxigénio na fase liquida em equilibrio com a pressdo parcial de
oxigénio na fase gasosa (mmol/m®), C a concentracdo de O, no seio do liquido
(mmol/m?®), Ho,/squq @ coOnstante da Lei de Henry para o sistema oxigénio-agua
(m>.bar/mmol), Yo, a fragdo molar de O, no gas da linha de entrada e P a pressao
absoluta do gés (bar).

Assumindo a independéncia de ki a em relacdo a pressao, verifica-se, a
partir da Equacdo 24, que (NO,) € diretamente proporcional a pressdo. Logo, espera-se
que a atuagdo na pressdo do biorreator proporcione uma resposta acentuada na
transferéncia de O, no processo. A titulo de exemplo, com uma vazao de gés de 4 vvm,
a elevacdo da pressdo de 1 para 3 bar acarreta em um aumento de (NO,) de,
aproximadamente, 3,2 vezes (de 7,1 para 22,5 mmol/m?®.s) no airlift operado com agua.
Para a realizacdo desse célculo, foram utilizados valores de ki a determinados no
biorreator airlift operado com agua (Figura 13).

Outra analise realizada foi o célculo de NO, para a condicdo de cultivo
(NO5), onde a COD é controlada em 30% de saturacdo (calibracdo a 30°C com ar a
pressao atmosférica). Diretamente a partir da Equacdo 1, chegou-se a Equacdo 25, onde
se verifica a proporcionalidade direta entre NO5 e a pressdo do biorreator. Nesta
equacéo, considerou-se que o k; a ndo depende da presséo e que a fracdo molar de O, no
gas é constante dentro do biorreator e igual a do gas utilizado na calibracdo do sensor de
O,. Por exemplo, no caso do biorreator airlift operado com vazdo de 4 vvm de gas,
prevé-se um aumento proximo de 3,7 vezes para NO5 com a elevacdo da pressao de 1
para 3 bar. Para a realizacdo dessa estimativa, foram utilizados valores de k a obtidos

no airlift operado com meio de cultivo (Figura 14).
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NO§ = (€ - ©) =k [(;22—P) - 03.(;22—.1)| = 22222 (p - 0,3)

0y /meio 03 /meio Hoz/meio

(25)

onde NOs ¢ a velocidade volumétrica de transferéncia de O, para a condi¢éo de cultivo
(mmol/m®s), C* a concentracdo de O, na fase liquida em equilibrio com a presséo
parcial de oxigénio na fase gasosa (mmol/m®), C a concentracdo de O, no seio do
liquido (mmol/m3), Hop, meio @ CONstante da Lei de Henry para o sistema oxigénio-meio
de cultivo (m®.bar/mmol), Yo, a fracdo molar de Oz no gas da linha de entrada e P a
pressdo absoluta do géas (bar).

Finalmente, com o intuito de prever a concentracdo celular (C,) maxima
de E. coli durante o cultivo na qual a demanda por O, seria suprida pela sua
transferéncia (NO5) no airlift, foram estimados os valores de NO5 em funcgdo de C,
(reator convencional) e de P (airlift), conforme apresentado na Figura 15. Os célculos
de NOS foram realizados através da Equacao 25, considerando a solubilidade do O, em
agua pura a 30°C (Ho, meio de 0,889.10° m?®.bar/mmol), com base em dados pré-
definidos para o airlift (NO5 vs P) e dados reais para o reator convencional (NO5 vs C,.),
obtidos de cultivo de E. coli em reator convencional de 5 L operado a 30°C com meio
de cultura quimicamente definido (CAMPANI et al., 2012). Os dados de k a para o
reator convencional foram estimados a partir de correlagdo proposta por Bustamante et
al. (2013) (Equacdo 26) adotando a viscosidade do caldo de cultivo igual a da agua (~
0,001 Pa.s) e as condicGes de operacdo (frequéncia de rotacdo dos impelidores, QAR e
QO2) empregadas para cada C,. Ja os valores de k.a para o biorreator airlift foram
baseados nos dados aferidos no reator operado com agua (Figura 13 e Equacdo 20). Para
fins de comparacdo, NO5 foi calculado considerando a 4gua pura como fase liquida em

ambos 0s reatores.
k,a =5,154.1073. N0778 (0688 (26)

onde N é a frequéncia de rotacdo dos impelidores (s) e Q a vazdo volumétrica de gas

(m3/s).
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Figura 15. NOS predito em fungdo da concentragdo celular (reator convencional) e da
pressdo (airlift) com vazdo de gas de 4 vwvm. Em ambos os reatores, agua pura foi

adotada como fase liquida.
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Analisando a Figura 15, pode-se prever que, operando o reator airlift em
até 4 bar, é possivel alcancar concentracdes celulares de E. coli de até,

aproximadamente, 40 e 60 gMS/L, sem e com enriquecimento do gas de entrada com
O, puro, respectivamente. Esses valores de C,, sdo proximos aos alcan¢ados nos cultivos
batelada de E. coli em reator convencional (SANTOS, 2012).

De forma geral, os dados obtidos sugerem que a pressurizacdo do
biorreator airlift durante os cultivos de E. coli possibilitara a transferéncia de O,
requerida para obtencdo de densidades celulares intermediarias, com um menor custo

operacional em relacdo aquele associado ao enriquecimento do gas de entrada com O,

puro.
4.3. Adequacao do software para controle da concentragdo de oxigénio dissolvido

O software SuperSys_ HCDC® de controle e monitoramento de cultivos
em biorreator convencional, ja existente, conta com controle automatico da COD
através da manipulacéo das vazdes de ar e de O, puro e da frequéncia de rotacdo dos

impelidores (HORTA, 2011). Devido as maiores vaz@es de gas e a auséncia de agitacao
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mecanica no biorreator airlift, foi necessario adequar a logica de controle da COD no
software. O algoritmo simplificado (pseudocddigo) para o novo controle automatico da
COD ¢ apresentado no Quadro 1 abaixo, onde COD_min e COD_max correspondem
aos limites inferior e superior para a COD, QAR a vazédo de ar, QO2 a vazdo de Oy,
QGAS_max e QO2_max as vazdes maximas de gas e de O, puro permitidas ¢ AAR e
AO2 aos incrementos nas vazdes de ar e de O, em cada atuacdo comandada pelo

controlador.

Quadro 1. Pseudocodigo do controle automéatico da COD através da manipulacdo de
QAR e QO2.

Procedimento: Controle concentracdo de 02 dissolvido (COD)
Inicio
Se COD<COD_min
Se (QAR+Q02)=QGAS_max e Q02<=(Q02_max-A02)
Q02=0Q02+A02
QAR=QAR-AO2
Se (QAR+Q02)<=(QGAS_max-AAR)
QAR=QAR+AAR
Se COD>COD_max
Se Q02=0
QAR=QAR-AAR
Se Q02>=A02
Q02=Q02-A02
QAR=QAR+AO2

O controle feedback descrito acima (Quadro 1) foi implementado em
LabVIEW (versdo 8.0). A variavel controlada é a COD e as variaveis manipuladas séo
QAR e QO2. O procedimento (loop) de controle é efetuado a cada periodo de tempo
fixo, de acordo com o tempo de resposta do sistema determinado em cultivo (secdo 4.4).
O valor de QO2_max foi fixado em 8 L/min, devido & limitagdo da capacidade maxima
do fluxébmetro utilizado. Os valores para COD_min e COD_max adotados foram 20 e
50% de saturagdo, respectivamente. Os demais pardmetros (QGAS max, AAR e AO2)
do controle foram determinados em cultivo (segéo 4.4).

A interface em LabVIEW na qual o usuario ativa (ou desativa) o controle
automatico da COD e acessa as configuracGes de COD_max, COD_min, QGAS_max e

Q02 _max sdo intuitivas e de facil acesso, como se pode observar na Figura 16. Vale
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ressaltar que o usudrio ndo tem acesso aos demais parametros do controle (AAR, AO2 e
tempo de atuacdo) pelo fato de, uma vez determinados os seus valores, ndo haver

necessidade, em principio, de altera-los para outros cultivos de E. coli.

Figura 16. Interface ao usuario em LabVIEW para as configuracdes e para a ativacao
(ou desativacédo) do controle automatico da COD no software SuperSys HCDC®.

Controle da COD(3sat) por vazdo
de 02 e AR

% Automatico

COD max (%sat) IT

COD min (3sat) |zn

Vazao max de 02 (L/min) |5

Vazio maxde AR (L/min) 20

Embora o software SuperSys HCDC® possibilitar também o controle
automatico da pressdo e da temperatura no interior do biorreator, a manipulacdo do set

point de ambas as varidveis para o controle da COD deve ser feita manualmente.

4.4. Ensaios em biorreator airlift sem sobrepressao

Dois ensaios preliminares foram conduzidos no biorreator airlift sem
sobrepressdo, um com Saccharomyces cerevisiae (levedura de panificacdo) e outro com
Escherichia coli (PspA4Pro). O cultivo de S. cereviasiae, devido a sua facilidade de
execucdo (sem necessidade de preparo de in6culo e de operacdo em condicOes
assépticas), teve como objetivos: treinamento na montagem e operacdo do reator e
determinacdo de pardmetros do controle automético da COD (secéo 4.3). J& o cultivo de
E. coli possibilitou verificar a influéncia das condi¢fes de operacdo do biorreator airlift
sobre o crescimento celular e a producéo da proteina recombinante (PspA4Pro) pela E.
coli e determinar os demais parametros do controle da COD.
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4.4.1. Cultivo de Saccharomyces cerevisiae

O cultivo de S. cerevisiae foi conduzido sob as seguintes condicdes:
controle de pH em 4,6 atraves da adi¢do de NH,OH ou HCI; controle da COD entre 30
e 50% de saturacdo (ar a pressdo atmosférica e 35 °C); controle da temperatura em 35
°C. As concentracfes iniciais dos componentes utilizados no meio de cultivo estdo
relatadas na Tabela 3, se¢do 3.1.2. O volume da batelada foi de 5 L.

A DOgoonm inicial do caldo de cultura foi de 1,40 + 0,07 (Figura 17). O
crescimento se estabilizou em uma DOgoonm Média de 17 apds, aproximadamente, 6 h de

cultivo. Em 10 h de cultivo, o ensaio foi finalizado.

Figura 17. Curva de crescimento celular (DOgoonm) de S. cerevisiae em cultivo batelada
em biorreator airlift (5 L) com as seguintes condigdes: pH de 4,6, COD entre 30 e 50%
de saturacdo e temperatura de 35 °C. As barras de desvio padrdo apresentadas se
referem a medidas em triplicata.
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Utilizando AAR ¢ frequéncia de atuacdo iguais a 0,5 L/min e 1
iteracdo/120 s, respectivamente, obteve-se o perfil apresentado na Figura 18 para a

variavel controlada (COD) em funcédo da variavel manipulada (QAR).
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Figura 18. Perfil de resposta da COD com respeito a variacdo de QAR durante o cultivo
em batelada de S. cerevisiae e DOgoonm €m funcdo do tempo. As condigdes do cultivo
foram: pH de 4,6, COD entre 30 e 50% de saturacdo e temperatura de 35 °C. As barras
de desvio padrdo apresentadas se referem a medidas em triplicata.
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Na Figura 18, observa-se um trecho do cultivo de S. cerevisiae no qual a
diminuicdo da COD, decorrente do maior consumo de O, pelas células, acionou o
controle de vazdo. Este, por sua vez, atuou a cada 120 s, aumentando QAR em
intervalos (AAR) preestabelecidos de 0,5 L/min. A resposta da COD se mostrou
satisfatoria com respeito ao tempo de atuagdo e ao AAR escolhidos, uma vez que foi
possivel manter a COD dentro dos limites de 30 a 50% de saturacao, exceto em 5,3 h de
cultivo, onde a COD ficou momentaneamente abaixo dos 30% de saturacéo, condigdo
essa necessaria para que o sistema de controle atuasse com base no desvio observado.

Em um momento posterior, determinou-se o tempo de resposta da COD,
de 100 % 20 s, resultante da manipulacdo de QAR. O tempo de resposta adotado foi
aquele transcorrido para a COD atingir 95% da variacdo maxima observada ap6s uma
perturbacdo degrau em QAR. O tempo de resposta da COD é da mesma ordem de
grandeza do inverso da frequéncia de atuacdo adotada, de 1 iteracdo/120 s, justificando
a sua escolha.

De forma geral, esse cultivo preliminar de S. cerevisiae foi Gtil para testar
as metodologias de operacdo do biorreator airlift e a sua compatibilidade com o
software e toda a instrumentacao antes utilizada para o reator convencional, tipo tanque
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agitado e aerado. Verificou-se ainda que o novo loop implementado para o controle de

COD funcionou satisfatoriamente.

4.4.2. Cultivo de Escherichia coli

Apos o teste de operagdo do biorreator airlift e do sistema de controle da
COD no ensaio preliminar com S. cerevisiae, foi realizado o primeiro cultivo de E. coli.
As condic¢bes do cultivo foram: controle de pH em 6,7 (antes da inducdo) e 6,9 (durante
a inducdo) através da adi¢do de NH,OH ou HCI; controle da COD entre 30 e 50% de
saturacdo (ar a pressdo atmosférica e 31°C) atraveés da manipulacdo da temperatura e
das vazdes de ar e de Oy; set point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e
15°C. O meio de cultivo complexo empregado foi o de autoinducdo, apresentado na
Tabela 2, secdo 3.1.2. Esse meio de cultivo € capaz de induzir automaticamente a
producdo da proteina recombinante, no caso a PsSpA, a partir do instante em que a
glicose, fonte de carbono primaria para a E. coli e repressora da sintese da proteina
recombinante, se esgota. Desse momento em diante, a lactose, fonte de carbono
secundaria para a E. coli, € consumida juntamente com o glicerol, induzindo a sintese da
proteina. Essa formulagdo de meio dispensa, portanto, a necessidade de aplicacdo de
pulso do indutor, diminuindo o risco de contaminacdo e facilitando o processo de
cultivo. O volume de trabalho foi de 5 L.

A concentracdo celular inicial do caldo do cultivo foi de 0,16 + 0,01
gMS/L, alcangando o valor de 20 + 1 gMS/L ap06s 35 h (Figura 19), quando o cultivo foi
interrompido. A produtividade final de biomassa (Py) foi de 0,57 + 0,03 gMS/L.h, que é
bastante inferior a alcancada em biorreator convencional, de 2,3 £+ 0,1 gMS/L.h
(SANTOS, 2012). A explicacdo para o baixo valor de Py obtido no biorreator airlift é o
maior tempo necessario de cultivo em virtude das baixas temperaturas empregadas
(minima de 15°C). A reducéo gradual de temperatura até 15°C foi um recurso adicional
empregado nesse experimento na tentativa de manter a COD nos niveis desejados,
conforme detalhado a seguir. O cultivo foi encerrado apds 35 h devido a insuficiéncia
do fornecimento de O, para o liquido frente a alta demanda celular, o que acarretou na
diminuicdo da COD mesmo operando nos limites de aeragdo (QAR de 15 L/min),
enriquecimento com O, (QO2 de 5 L/min) e temperatura (15°C). A fase de inducéo,

com duragdo de 17 h, teve inicio com o esgotamento da glicose em 18 h de cultivo,
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quando comegou 0 consumo mais intenso da lactose e do glicerol. Os resultados
apresentados na Figura 20 mostram que ndo houve formacdo expressiva de acidos
organicos (acidos latico, férmico e acético), em especial de &cido acético, cuja
concentracdo nao ultrapassou 1,5 g/L, valor este abaixo do maximo (5 g/L)
recomendado na literatura para nao haver inibicdo do metabolismo celular (LULI e
STROHL, 1990). A retencdo plasmidial se manteve elevada durante a fase de inducéo,

sendo superior a 90%, indicando um baixo estresse metabdlico nas células.

Figura 19. Concentracfes de biomassa (C,), glicose, glicerol e lactose ao longo do
cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift. A fase de inducéo teve inicio em 18
h de cultivo. As condicdes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da inducdo) e 6,9 (durante
a inducdo), COD entre 30 e 50% de saturacdo e set point da temperatura ajustado
manualmente entre 31 e 15°C. As barras de desvio padrdo apresentadas se referem a
medidas de C, em triplicata.
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Figura 20. Concentragdes dos &cidos acético, formico e latico ao longo do cultivo em
batelada de E. coli em biorreator airlift. As condi¢es do cultivo foram: pH de 6,7
(antes da inducdo) e 6,9 (durante a indugéo), COD entre 30 e 50% de saturacdo e set
point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 15°C.
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A produgdo especifica maxima de PspA soluvel (Ypspax) foi de 47 =1
mgPspA/gMS, sendo bastante inferior aquela alcancada em biorreator convencional
(tipo tanque agitado e aerado) (SANTOS, 2012), de 239 = 7 mgPspA/gMS.
Possivelmente, essa baixa producdo de PspA sollvel se deve a reduzida atividade
metabolica das células nas baixas temperaturas empregadas durante a inducao
(inferiores a 20°C), o que naturalmente também resulta em menor velocidade de sintese
da proteina recombinante. Esse fato ja havia sido constatado por Santos (2012) em
cultivo conduzido a 25°C, no qual o Ypspax foi 50% inferior ao observado a 31°C.
Como consequéncia, 0 Ppspa oObtido (27 = 2 mgPspA/L.h) foi bastante inferior ao
alcancado em biorreator convencional (550 + 40 mgPspA/L.h) em vista do elevado
tempo total de cultivo (35 h, ao invés das 17 h necessarias em biorreator convencional)
e do baixo Ypspax alcancado.

Adotando os mesmos valores de AAR (0,5 L/min) e frequéncia de
atuacdo do controlador (1 iteracdo/120 s) ja empregados (secdo 4.4.1), o perfil de
resposta da COD em func¢do da manipulacdo de QAR foi semelhante ao observado no
cultivo de S. cerevisiae (dados ndo mostrados). O AO2 utilizado foi de 0,2 L/min, com o
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qual foi observado o perfil de resposta da COD da Figura 21. Nesse perfil, verificou-se
que o AO2 adotado é adequado, pois manteve a COD dentro dos limites de 25 a 50% de
saturacdo, faixa essa muito proxima da referéncia adotada (de 30 a 50% de saturag&o).
O fato de a COD ter ficado ligeiramente abaixo de 30% saturagdo entre 10 e 12 h de
cultivo se deve ao crescimento rapido da demanda de O, pelas células nesse periodo de
crescimento exponencial. Além disso, o desvio observado da COD € necessario para

que haja atuacdo do sistema de controle.

Figura 21. C, e o perfil de resposta da COD com respeito a manipulacdo de QO2 no
cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift. As condi¢des do cultivo foram: pH
de 6,7 (antes da inducéo) e 6,9 (durante a inducéo), COD entre 30 e 50% de saturacéo e
set point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 15°C. As barras de desvio
padrdo apresentadas se referem a medidas em triplicata.
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Contudo, a partir de, aproximadamente, 12 h de cultivo, a transferéncia
de O, para o liquido ficou inferior a demanda, mesmo empregando a Q02 méaxima (5
L/min). Desse momento em diante, foi necessario reduzir manualmente a temperatura,
de 31 até 15°C, em uma velocidade média de 1 °C/h, a fim de controlar a COD (Figura
22). O tempo de resposta da COD (alcance de 95% da variagdo maxima) com respeito a
variagdo da temperatura foi de 400 + 200 s, calculado em trés diferentes momentos do
cultivo. Esse elevado desvio de 200 s é proveniente de dois fatores: (i) a variacdo na

temperatura, ao contrario do que idealmente deveria ser, nao ¢ do tipo “degrau”,
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apresentando perfis ndo reprodutiveis; (ii) a variacdo na temperatura atua no
metabolismo celular, que varia ao longo do cultivo, de modo que o tempo de resposta
depende da fase do cultivo. Com base na velocidade média de reducéo da temperatura
(1 °C/h) e no tempo de resposta da COD com respeito a variacdo da temperatura (400 +
200s), pode-se estabelecer uma frequéncia de atuacdo na temperatura de 1 iteracao/360

S com uma variagao (AT) de 0,1°C.

Figura 22. C, e o perfil de resposta da COD com respeito a manipulacdo da temperatura
no cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift. As condi¢des do cultivo foram:
pH de 6,7 (antes da inducdo) e 6,9 (durante a inducdo), COD entre 30 e 50% de
saturacdo e set point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 15°C. As barras
de desvio padrdo apresentadas se referem a medidas em triplicata.
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Entretanto, como se pode observar na Figura 22, a resposta da COD com
a variacao da temperatura apresentou flutuacdes elevadas, da ordem da prépria COD
média no liquido (30% de saturagdo). Essa resposta ruidosa era esperada, uma vez que 0
decréscimo da temperatura ndo age diretamente na COD, mas na velocidade do
metabolismo celular, reduzindo-a. Com essa reducdo, a demanda de O, pelas células
diminui e, consequentemente, a COD aumenta, considerando NO, constante, uma vez
que a temperatura praticamente ndo interfere na transferéncia de O, conforme
explicado na secdo 2.4.3. Logo, pode-se adotar a temperatura como uma variavel
manipulada alternativa para controle da COD. Vale ressaltar que essa modulacdo do

metabolismo celular ja foi observada em cultivos de alta densidade celular de E. coli



4. RESULTADOS E DISCUSSAO |75

empregando meio definido e glicerol como fonte de carbono (SARGO, 2011), que
apresentaram uma diminuicéo de, aproximadamente, 40% na velocidade especifica de
crescimento devido ao decréscimo da temperatura de 37 para 30°C. Porém, a
diminuicdo da temperatura impacta na produtividade do processo, por isso, deve ser
usada como ultimo recurso para manutencdo da COD nos niveis desejados.

Outro teste realizado foi a determinacdo da vazdo maxima de gas efetiva
(QGAS_max) para o controle da COD. Para tal, a reposta do sistema foi analisada apds
aumento de QAR de 20 L/min para 25 L/min, com QO2 nulo. Com esse aumento de
vazdo, a COD se manteve praticamente constante. A explicacdo para esse fendmeno
esta relacionada com a tendéncia a estabilizacdo de £ com o aumento da vazdo de gés, o
que estabiliza também a area interfacial de troca de massa entre as fases gasosa (bolhas
de ar) e liquida, uma vez que o didmetro médio das bolhas é praticamente invariavel
nessa faixa de vazdo de gas (CERRI, 2009). Isso, portanto, reflete no k. a, que também
tende a um valor maximo, juntamente com NO,. Como consequéncia desses resultados,
adotou-se uma QGAS_max de 20 L/min para operacdo em pressdo atmosférica.

Em suma, através desse cultivo de E. coli, foi possivel determinar valores
adequados para os parametros QGAS_max (20 L/min) e AO2 (0,2 L/min). Outro
resultado importante foi a determinacdo da frequéncia de atuacdo na temperatura (1
iteracdo/360 s) com base no tempo de resposta da COD com respeito a essa variavel
(400 £ 200 s). Por fim, verificou-se que a manipulacdo das variaveis QAR e QO2 néo é
suficiente para proporcionar a transferéncia de O, demandada pelas células de E. coli
em concentracfes superiores a 20 gMS/L em crescimento exponencial, mesmo com a
velocidade especifica de crescimento modulada pela reducdo da temperatura até 15°C.
Nesse contexto, justifica-se 0 emprego de sobrepressdo em biorreator airlift adaptado a

fim de aumentar NO,.

4.5. Efeito da reducdo da concentracdo de oxigénio dissolvido sobre o cultivo de
Escherichia coli

Nos cultivos de rE. coli, assim como na maioria dos cultivos conduzidos
em aerobiose para uma grande variedade de organismos, o valor de 30% da saturagéo
do meio com ar é adotado como set point da COD. Esse valor garante que, com larga

margem de seguranca, o metabolismo celular ndo sera limitado pelo fornecimento de
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oxigeénio, situacdo que corresponderia a uma leitura de 0% pelo sensor de oxigénio
dissolvido, para diferentes niveis de limitacdo. Por outro lado, gastos adicionais de
energia, ar e oxigénio sdo necessarios para manter a COD em 30% da saturacéo.

Com o intuito de estabelecer a faixa de variacdo da COD que favoreca o
metabolismo aerobio nos cultivos de rE. coli BL21(DE3) produzindo fragmento
imunogénico da proteina PspA, a influéncia da reducdo da COD sobre o cultivo de E.
coli, mais especificamente sobre a producdo celular de metabdlitos (&cidos acético,
formico e latico), foi realizado um cultivo de E. coli em biorreator convencional com a
COD controlada em diferentes valores, 30, 20 e 10% de saturacdo (ar a pressdo
atmosférica e 31°C). O controle da COD nos valores de 10 e 20% foi realizado por 1 h
em cada condigdo. No restante do cultivo, a COD foi mantida em 30% de saturagdo. A
escolha do biorreator convencional para esse teste é justificada pelo fato de ndo ser
possivel controlar a COD em um valor pontual no biorreator airlift, mas apenas em uma
faixa, o que ndo permitiria o teste proposto. As demais condi¢bes do cultivo foram:
controle de pH em 6,7 (antes da inducdo) e 6,9 (durante a inducdo) através da adigdo de
NH4OH ou HCI e temperatura de 31°C. O meio de cultivo complexo empregado foi o
de autoinducédo, apresentado na Tabela 2 (se¢do 3.1.2), sem lactose. A inducdo foi
realizada através de dois pulsos de IPTG, conforme indicado no grafico dos resultados
obtidos (Figura 23).
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Figura 23. COD e concentracdes celular (C,) e de metabdlitos (&cidos acético, férmico e
latico) no cultivo em batelada de E. coli em biorreator convencional. As condi¢des do
cultivo foram: pH de 6,7 (antes da indugéo) e 6,9 (durante a inducéo), temperatura de
31°C e COD controlada em diferentes valores, 30, 20 e 10% de saturacdo. As barras de
desvio padrdo apresentadas se referem a medidas C, em triplicata.
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Com base nos resultados obtidos (Figura 23), pode-se afirmar que a
reducdo da COD (de 30 até 10% de saturacdo) ndo afetou a producdo de metabdlitos.
Com a reducdo da COD, observou-se que os perfis de producdo de acido férmico e
acético nao foram alterados, alcangando baixas concentracdes finais, 0,77 e 0,13 g/L,
respectivamente. Concentrac@es finais proximas a estas também foram constatadas no
cultivo com a COD mantida acima de 30% de saturacdo em biorreator airlift (se¢do
4.4.2). A producédo de &cido latico teve um discreto aumento (até 0,15 g/L) durante o
periodo de tempo em que a COD esteve abaixo de 30%, ndo sendo possivel afirmar que
haja relacdo direta entre os fatos. Entretanto, um aumento apreciavel da concentracdo de
acido latico foi observado ap6s 12 h (de 0,15 para 0,84 g/L), o que pode ser decorrente
da indugéo por IPTG. Raj et al. (2009) também relataram um significativo aumento da
concentracédo de acido latico, de 0 para 1,6 g/L, na fase final do cultivo de E. coli com
indugdo por IPTG, em meio de cultura complexo. Esse fendmeno é, possivelmente,
devido a toxicidade do IPTG para as células e/ou ao estresse metabdlico causado pelo

tipo de indugdo promovida pelo IPTG.



4. RESULTADOS E DISCUSSAO |78

4.6. Cultivo de Escherichia coli em biorreator airlift pressurizado

Finalmente, ap0s a realizacdo da caracterizagdo da transferéncia de O, na
condigdo de pressurizagdo (secdo 4.2) e dos cultivos preliminares de E. coli e S.
cerevisiae sem sobrepressao (secdo 4.4), ambos no biorreator airlift, foi efetuado outro
cultivo de E. coli no airlift a fim de ser verificada a influéncia da pressédo sobre o
processo de cultivo. As condigdes empregadas foram: controle de pH em 6,7 (antes da
inducdo) e 6,9 (durante a inducdo) através da adicdo de NH4OH ou HCI; set point da
temperatura ajustado manualmente entre 31 e 26°C; pressdo maxima de 2,5 bar;
controle da COD entre 20 e 50% de saturacdo (ar a pressao atmosférica e 31°C). A
reducdo da COD minima de 30 (secdo 4.4.2) para 20% de saturacdo aumenta a
transferéncia de O, para o caldo, de acordo com a Equacéo 1, sem afetar o metabolismo
celular, conforme descrito na sec¢do 4.5. O meio de cultivo complexo utilizado foi o de
autoinducdo (Tabela 2). O volume de trabalho foi de 5 L.

A concentragédo celular inicial do caldo de cultivo foi de 0,106 + 0,006
gMS/L e final de 30 + 2 gMS/L, apds 23,5 h de cultivo (Figura 24). O valor final de Py
foi de 1,27 + 0,07 gMS/L.h, que é superior ao alcancado no airlift sem pressurizacéo
(0,57 + 0,03 gMS/L.h), mas inferior ao obtido no biorreator convencional (2,3 + 0,1
gMS/L.h) (SANTQOS, 2012). A explicagdo para isso se deve a temperatura minima
empregada durante o cultivo no biorreator airlift pressurizado, de 26°C. Essa reducéo na
temperatura acarretou em menor Py em relacdo ao cultivo controle em reator
convencional a 31°C (SANTQOS, 2012). Entretanto, em rela¢do ao ensaio em biorreator
airlift sem pressurizacdo (secdo 4.4.2), a maior Py se deve a menor reducdo da
temperatura, de 31 para 26°C no airlift pressurizado, ao invés da reducdo de 31 para

15°C no ensaio sem pressurizacao.
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Figura 24. Concentracdes de biomassa (C,), glicose, glicerol e lactose ao longo do
cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. A fase de inducdo teve
inicio em 9,5 h de cultivo. As condi¢6es do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da inducéo)
e 6,9 (durante a indugédo), COD entre 20 e 50% de saturacdo, pressao de até 2,5 bar e set
point da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 26°C. As barras de desvio padrao
apresentadas se referem a medidas C, em triplicata.
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Como apresentado na Figura 25, ndo houve producdo acentuada de
metabdlitos (acidos latico, formico e acético), com concentracbes maximas inferiores a
0,7 g/L. Por outro lado, a retencdo plasmidial caiu de 87% no tempo 0 h de inducéo para
um minimo de 41% apds 9 h. Essa menor retencdo do plasmideo, em relacdo a
alcancada no cultivo em airlift sem sobrepressédo (superior a 90%), reflete o estresse
metabolico celular decorrente da superexpressdo da proteina recombinante (PspA) pelas
células. De fato, o valor de Ypsax NO biorreator airlift pressurizado foi bastante
superior, de 201 + 8 mgPspA/gMS contra 47 £ 1 mgPspA/gMS alcancado no biorreator
airlift sem pressurizagdo (segéo 4.4.2), ou seja, um aumento de 4,3 vezes. Esse valor de
201 + 8 mgPspA/gMS esta proximo ao obtido no ensaio controle em reator
convencional a 31°C (239 + 7 mgPspA/gMS) (SANTQOS, 2012). Novamente, como
ocorrido com Py, a reducdo da temperatura para um valor intermediério (26°C) entre a
reducdo efetuada no biorreator airlift sem pressurizagdo (para 15°C) e a temperatura
empregada no reator convencional (31°C) explicam esses resultados de Ypspaix. ESses

valores observados de Px e Ypspax comprovam o efeito negativo da redugdo da
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temperatura sobre a velocidade do metabolismo celular e, principalmente, sobre a
formacéo de biomassa. Como consequéncia dos valores de Py e Ypspa/x alcangados no
biorreator airlift pressurizado, obteve-se um Ppspa maximo (260 + 20 mgPspA/L.h)
intermediério entre ao alcancada no airlift sem pressurizagdo (27 + 2 mgPspA/L.h) e no
reator convencional (550 + 40 mgPspA/L.h). A Tabela 5 resume os principais resultados
obtidos no biorreator airlift com e sem pressurizacao e no ensaio de referéncia em reator

convencional.

Figura 25. Concentragdes dos &cidos acético, formico e latico ao longo do cultivo em
batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. A fase de inducéo teve inicio em
9,5 h de cultivo. As condic¢bes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da indugéo) e 6,9
(durante a inducdo), COD entre 20 e 50% de saturacdo, pressao de até 2,5 bar e set point
da temperatura ajustado manualmente entre 31 e 26°C.
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Tabela 5. Resumo dos principais resultados obtidos nos cultivos em batelada de E. coli
no biorreator airlift com e sem pressurizacdo e no reator convencional (ensaio de
referéncia).

Airlift A:rllft Reatf)r
pressurizado convencional*®
P maxima
1 2 1
(bar) >
T minima
o 15 26 31
(°c)
Py
+ + +
(gMS/Lh) 0,57 +0,03 1,27 £0,07 2,3+0,1
YPspA/x
+ + +
(mgPspA/gMS.h) 47 +1 2018 2397
Pespa + + +
(mgPspA/Lh) 272 260 + 40 550 + 40
[metabdlitos] baixa** baixa** baixa**
(/L)
Estabilididade > 90% > 40% - 70%
plasmidial
* Santos (2012).
** Abaixo de 1,5 g/L.

Em relacdo ao controle da COD, adotou-se uma estratégia sequencial.
Primeiramente, a COD foi controlada somente através da manipulacdo de QAR, de
acordo com a logica descrita na secdo 4.3. Apos QAR atingir o valor maximo (20
L/min), a pressdo foi elevada gradualmente até atingir 2,5 bar. Com o aumento da
pressdo, foi preciso elevar a vazao massica de ar, de acordo com a Equagdo 18, a fim de
manter a vazdo volumétrica do gas constante dentro do biorreator. Por isso, devido ao
limite maximo de operacdo do fluxbmetro empregado, ndo foi possivel alcancar
pressbes maiores. Na proxima etapa, foi manipulada QO2, enriquecendo o gas de
entrada em até 16% (v/v) de O, puro, conforme a logica apresentada na secdo 4.3.
Finalmente, alcancado o enriquecimento maximo com O, puro, foi reduzida a
temperatura gradualmente até 26°C. Essa estratégia de controle permitiu uma menor
utilizacdo de O, puro, bem como uma reducdo menos drastica da temperatura, como a
adotada no cultivo no biorreator airlift sem pressurizacéo (secéo 4.4.2).

A manipulacdo de QAR e QO2 foram feitas adotando os mesmos valores
de AAR (0,5 L/min), AO2 (0,2 L/min) e frequéncia de atuacdo do controlador (1
iteracdo/120 s) empregados no ensaio no airlift sem pressurizagdo (secdo 4.4.2). Os
perfis de resposta da COD com respeito & manipulacdo de QAR e QO2 foram
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semelhantes aos obtidos no cultivo em airlift sem pressurizacao (secéo 4.4.2), mantendo
a COD, em média, dentro da faixa de referéncia (20 a 50% de saturacdo) (Figura 26). Ja
a resposta da COD decorrente da manipulagdo da pressdo, apresentada na Figura 26,
evidenciou o grande potencial dessa varidvel no controle da COD. Elevando
manualmente o set point da pressdo em incrementos (AP) de 0,1 bar, foi possivel manter
a COD média acima de 20% de saturacdo. Entre 8,7 e 8,8 h de cultivo, a pressdo foi
elevada sem a correcdo da vazao massica de gas, acarretando na redugdo da COD. Esse
fato comprova que o aumento da pressdo sem a elevacdo concomitante da vazéo
massica, de acordo com a Equacao 18, tem efeito negativo sobre NO,.

Contudo, depois de alcancada a pressao maxima (2,5 bar) e o maior
enriquecimento do ar com O,, de 16% (v/v), foi necessario reduzir a temperatura a partir
de, aproximadamente, 15 h de cultivo (5,5 h de inducdo), a fim de manter a COD acima
de 20% de saturacdo. Neste momento, C, estava em torno de 18 = 1 gMS/L. Esse C,
maximo alcangado a 31°C é inferior ao previsto na secdo 4.2 (Figura 15), de 40 gMS/L.
Isso se deve ao fato de essa previsdo ter sido feita tendo como referéncia dados de
cultivo de E. coli em meio definido, onde a velocidade especifica de crescimento celular
e, consequentemente, a demanda por O, sdo menores do que no cultivo em meio
complexo. Logo, em meio definido, um C, maior requer a mesma quantidade de O, que
uma concentracdo menor de células consome quando se desenvolve em meio complexo.
Da mesma forma que no ensaio em biorreator airlift sem sobrepressao (se¢éo 4.4.2), o
set point da temperatura foi reduzido manualmente, mas em uma velocidade média
menor, de 0,6 °C/h. O tempo de resposta da COD com respeito a variacdo da
temperatura foi de 360 * 40 s. Este valor foi calculado em trés diferentes momentos
dentro de um espaco de tempo menor de cultivo, de 8,5 h, em comparacéo ao intervalo
de analise utilizado no ensaio no airlift sem pressurizacdo, de 23 h. Por esse motivo, as
medidas realizadas no airlift pressurizado foram repetidas em intervalos menores de
tempo, havendo, possivelmente, menor variagdo do metabolismo celular entre uma
medida e outra. Com isso, o0 tempo de resposta da COD com a temperatura, que atua no
metabolismo celular, apresentou menor variacdo entre as medidas realizadas e,

consequentemente, menor variancia.
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Figura 26. C, e perfil de resposta da COD com respeito a manipulacdo das vazdes de ar
(12 Fase) e de O, (32 Fase), da pressdo (22 Fase) e da temperatura (42 Fase) no cultivo em
batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. O pH foi controlado em 6,7 (antes
da inducdo) e 6,9 (durante a inducdo). Os valores de QAR e QO2 apresentados sdo
relativos a condigdo padréo de 1 atm e 21,1°C. As barras de desvio padrdo apresentadas

se referem a medidas em triplicata.
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Com base na velocidade média de reducdo da temperatura (0,6 °C/h) e no
tempo de resposta da COD com respeito a variacdo da temperatura (360 + 40 s), pode-se
estabelecer uma frequéncia de atuacdo na temperatura de 1 iteracdo/360 s com uma
variag¢do (AT) de 0,06°C. Esse menor valor de AT, em relagdo ao empregado no ensaio
em airlift sem pressurizacdo (0,1°C), deve-se ao fato de, no airlift pressurizado, a
reducdo da temperatura ter sido efetuada apenas na fase final da inducdo, onde a
velocidade especifica de crescimento e, portanto, a elevacdo da demanda celular por O,
sdo menores. No ensaio no biorreator airlift sem sobrepressdo, a temperatura comecou a
ser reduzida a partir de, aproximadamente, 2 h antes da fase de indugéo, quando o
aumento da demanda celular por O, é mais intenso devido a fase exponencial de
crescimento das células.

Ainda neste ensaio, foi feito um acompanhamento reol6gico do caldo de
cultivo ao longo da fase de inducdo. O fluido apresentou comportamento n&o
Newtoniano do tipo pseudopléastico (n<1), com os valores de n e K relatados na Figura

27. Possivelmente, esse comportamento ndo Newtoniano se deve a filamentacdo das
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células, uma vez que solucdes de polimeros ou de outras grandes moléculas alongadas
também apresentam a caracteristica reologica de pseudoplasticidade (BENNETT e
MYERS, 1978). Segundo Jeong e Lee (2003), o alongamento celular da E. coli est4
relacionado a superexpressdo de proteinas recombinantes, quando pode haver um
desequilibrio na sintese de duas proteinas essenciais no processo de divisdo celular, a
FtsA e a FtsZ. Com isso, a fissdo binaria fica comprometida, acarretando em um maior
namero de células filamentosas. Nas imagens de microscopia Otica obtidas a partir de
amostras do cultivo (Figura 28), verifica-se uma elevada quantidade de células com
comprimento alongado, principalmente ao fim da fase de inducéo (14 h).

Com base nos dados de n e K e considerando y médio de 4000 s, valor
alcancado no biorreator airlift de cilindros concéntricos (5 L) operado com fluido néo
Newtoniano (K=0,180 Pa.s" e n=0,461) e U.s de 0,08 m/s (Q=4,2 vvm) (CERRI et al.,
2008), os valores de pg,, foram estimados ao longo do tempo de cultivo através da
Equacdo 8 (Figura 27).

Considerando o erro padréo associado as estimativas de ,, (Figura 27),
verifica-se que este parametro ndo sofre alteracdo no decorrer da fase de inducéo.
Portanto, pode-se afirmar que o crescimento celular e a sintese da proteina
recombinante durante a fase de inducdo nédo afetam a viscosidade do caldo e, de acordo
com a Equacgéo 9, o k,a.

Em linhas gerais, através da realizacdo do cultivo de E. coli em biorreator
airlift pressurizado, comprovou-se a possibilidade de controle da COD manipulando a
pressao, além das outras variaveis ja empregadas (QAR, QO2 e T). Constatou-se ainda
que a elevacdo de NO,, decorrente do aumento da pressdo, permitiu uma menor reducédo
da temperatura, em relacdo ao cultivo sem pressurizagdo, 0 que proporcionou maiores
produtividades de biomassa e de PspA. Finalmente, foi possivel verificar que a reologia
do caldo de cultivo permaneceu praticamente inalterada durante a fase de inducéo, para
a faixa de concentragdes celulares estudadas e nas condigdes de indugdo empregadas.
Isso significa que o aumento na concentragdo celular da suspensdo ndo acarreta

significativas alteracfes na viscosidade do caldo e, em principio, 0 k_a ndo se altera.
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Figura 27. C, e acompanhamento reoldgico (n, K e pu,,) do caldo durante a fase de
inducdo do cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado. As
condigdes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da indugdo) e 6,9 (durante a inducéo),
COD entre 20 e 50% de saturacdo, pressdo de até 2,5 bar e set point da temperatura
ajustado manualmente entre 31 e 26°C. A vazdo volumétrica de gas empregada durante
a fase de inducéo foi de 20 L/min (4 vvm). As barras de desvio se referem ao desvio
padrao das medidas em triplicata de C, e ao erro padrdo das estimativas de n, K e ug,,.
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Figura 28. Imagens de microscopia 6tica (ampliacdo de 400x) de amostras retiradas em
0 e 14 h de inducéo do cultivo em batelada de E. coli em biorreator airlift pressurizado.
As condicGes do cultivo foram: pH de 6,7 (antes da inducéo) e 6,9 (durante a inducdo),
COD entre 20 e 50% de saturacdo, pressdo de até 2,5 bar e set point da temperatura
ajustado manualmente entre 31 e 26°C.
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5. CONCLUSOES

A producgdo de vacinas, e de farmacos em geral, a precos acessiveis é
fundamental para viabilizar politicas publicas voltadas a prevencdo de doencas
infecciosas. Os avancos nas técnicas de Biologia Molecular permitem transformar
células de E. coli e de outros organismos em fabricas celulares altamente produtivas,
com significativo impacto no custo do produto. Em termos de processos produtivos, a
maioria das pesquisas com recombinantes se concentra no desenvolvimento de
estratégias para aumentar a produtividade em biomassa. Estudos sobre a otimizacao do
modo de operacdo do reator ou da composi¢do do meio de cultivo sdo os encontrados
com mais frequéncia na literatura para alcancar ganhos em produtividade. Dentre estes,
destacam-se os trabalhos que estabelecem o protocolo de operacéo de biorreatores tipo
tanque agitado e aerado para conduzir os chamados “cultivos de alta densidade celular”.

No presente trabalho, a utilizacdo do biorreator pneumatico tipo airlift
adaptado para operacdo em sobrepressdo para o cultivo em batelada de E. coli é
abordada.

Experimentos de caracterizacdo da transferéncia de O, em sobrepressdo
mostraram que, ao contrario do que esta relatado na literatura para reator pneumatico
tipo coluna de bolhas e airlift de circulagdo externa, onde a retencdo gasosa (¢) e 0
coeficiente volumétrico de transferéncia de O, (k.a) aumentam com a pressdo (LETZEL
et al., 1999; LETZEL e STANKIEWICZ, 1999), ¢ e ka praticamente ndo sdo afetados
pela pressao (de até 4 bar) no airlift de circulagdo interna.

Constatou-se ainda que a velocidade volumétrica de transferéncia de O,
(NO,), por outro lado, é efetivamente afetada pela pressdo no airlift. Com o aumento da
solubilidade do O, na fase liquida devido ao aumento da pressdo, previu-se uma
elevacdo de NO, de até 3,7 vezes com uma pressao de 3 bar, considerando as condi¢des
de cultivo.

Em relacdo as quatro varidveis avaliadas (vaz&o de ar, vazao de oxigénio,
presséo e temperatura) para controle da COD no biorreator airlift, verificou-se que todas
afetam a COD de maneiras diferentes.

A manipulacédo das vazdes de ar e de O, no controle feedback da COD se
mostrou satisfatoria, mas € limitada pela vazdo especifica maxima total de operacéo.

Além disso, a utilizacdo do recurso de enriquecimento do gas de entrada com O, precisa
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ser avaliado com cuidado para o reator airlift, pois tem forte impacto no custo de
operacdo, tendo em vista as altas vazdes empregadas.

Sem davida, a elevacdo da pressdo é a mais interessante forma de
controlar a COD. Ela se mostrou eficaz para promover o aumento de NO,, 0 que
acarretou em um aumento de 2,2 vezes na produtividade de biomassa e de 9,6 vezes na
de PspA em relacdo ao cultivo em airlift sem sobrepressdo. Embora seu custo de
implantacdo seja baixo, seu impacto no custo do processo precisa ser avaliado
considerando 0 aumento da vazdo de gas de entrada requerido para operar o airlift na
faixa de vazdo de recirculagdo recomendada.

A diminuicdo da temperatura se mostrou efetiva na reducdo da demanda
celular por O, durante os cultivos e, consequentemente, no controle da COD.
Entretanto, o emprego de temperaturas mais baixas afeta a produtividade de biomassa e
da proteina recombinante. No ensaio no airlift sem sobrepressdo, onde a temperatura
minima empregada foi de 15°C, as redugdes foram de até 75% na produtividade de
biomassa e 95% na de PspA em relacdo ao ensaio controle em reator convencional a
31°C.

Com certeza, um controle mais robusto e eficiente da COD pode ser
implementado se for realizado um investimento na integracdo das quatro variaveis
manipuladas avaliadas, utilizando algoritmos de controle mais avancados. Da mesma
forma, é importante investir na adequacgdo dos equipamentos periféricos (fluxémetros,
bombas etc), tornando possivel a operacdo em pressdes mais elevadas. A combinagdo
dessas duas acOes (integracdo e operacdo em pressdes mais elevadas) pode ter impacto
significativo na transferéncia de O, e no custo de operacdo, tornando-se bastante
interessante do ponto de vista econdmico.

Finalmente, em termos do desempenho do cultivo conduzido no
biorreator airlift em sobrepressdo, os resultados foram semelhantes aos obtidos no
reator convencional. A estabilidade plasmidial se mostrou indiferente as estratégias de
controle da COD adotadas. Registrou-se uma significativa redugdo da retencdo do
plasmideo associada ao estresse metabolico decorrente da superexpressdo da proteina
recombinante pelas células, que também ocorre no reator convencional. Apesar da
diminuicdo da temperatura, a producdo especifica de proteina atingiu niveis muito

préximos aos obtidos em cultivo realizado com 0 mesmo meio em reator convencional.
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A produtividade em proteina, no entanto, foi cerca de 50 % menor, devido ao
decréscimo da produtividade em biomassa causado pela diminuicao da temperatura.

Convém ainda destacar que os beneficios do investimento no

desenvolvimento de um ambiente de cultivo baseado no biorreator airlift adaptado para
operar em sobrepressdo com as caracteristicas aqui descritas, na adequacédo do software
SuperSys HCDC® de supervisdo e controle e no estudo das estratégias de controle da
COD em biorreator airlift ndo se limitam ao cultivo de E. coli, uma vez que 0 mesmo
sistema pode ser empregado em cultivos de outros microrganismos.

Devido ao amplo campo de estudo envolvendo cultivos em biorreator

airlift pressurizado, ha diversas sugestdes para trabalhos futuros, como:

e integracdo das variaveis QAR, QO2, T e P em sistemas robustos de
controle da COD, minimizando as perturbacGes na variavel
controlada;

e otimizacdo da estratégia de controle da COD visando algum(ns)
objetivo(s) especifico(s) como, por exemplo, o econdmico, que
encontraria grande aplicacdo industrial;

e investimento na adequacdo dos equipamentos periféricos ao airlift
(bombas peristalticas, mangueiras, fluxdmetros etc), uma vez que
sistemas pressurizados exigem produtos/equipamentos especificos

para tal condicéo.
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APENDICE A - Fragmentacdo de bolhas de gas em sistema gas-liquido em reator

pneumatico

A estabilidade das bolhas de gas em ascensdo em uma coluna d’agua
pode ser analisada através da teoria de instabilidade hidrodinamica de Kelvin-
Helmholtz. Essa teoria é utilizada na determinacdo da estabilidade de interfaces entre
fluidos de densidades distintas se movendo com velocidade relativa diferente de zero.
(WILKINSON e DIERENDONCK, 1990; KITSCHA e
KOCAMUSTAFAOGULLARI, 1989).

Adotando uma perturbacdo ondulatéria da interface (sem perda de
generalidade, uma vez que uma perturbacdo qualquer pode ser representada como uma
superposicao de ondas), Wilkinson e Dierendonck (1990) chegaram a seguinte relacdo
aproximada (Equacdo 27) para 0 maximo comprimento de onda (4,,s,) de uma
perturbacdo estavel (no qual ndo ha ruptura da bolha de gas), desprezando os efeitos
Viscosos e a movimentacdo do ar dentro das bolhas. Perturbagdes interfaciais com
comprimentos de onda acima de A,s, podem desestabilizar a interface e,
consequentemente, ocasionar a fragmentacao das bolhas. Portanto, quanto maior o valor

de /’l},’f", maior a faixa de frequéncias perturbatérias estaveis e, consequentemente,

menos sujeitas a fragmentacdo estardo as bolha de gas (WILKINSON e
DIERENDONCK, 1990; KITSCHA e KOCAMUSTAFAOGULLARI, 1989).

(orpg /2

Y )
[
f + |1+ [ 27
Amix = *(o— Pg / pl+pg a.9.(p,— pg) (pl+pg) 0.9.(p— pg) @7)

onde ¢ (N/m) é a tensdo interfacial do sistema gas-liquido, g (m/s?) a aceleracdo
gravitacional, p; (kg/m®) a densidade do liquido, p, (kg/m®) a densidade do gés e U,
(m/s) a velocidade relativa interfacial gas-liquido.

Simulagdes realizadas a partir da Equacdo 27 e apresentadas na Figura 29
mostram que A,,s, € pouco sensivel a variagdo de p, em condi¢bes proximas a
atmosférica (p, e pressdo da ordem de 1 kg/m? e 1 bar, respectivamente). Por exemplo,

com um valor de U, de 1 m/s, tipico em coluna de bolhas (WILKINSON e
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DIERENDONCK, 1990), a reducdo de 4, foi de apenas 7% para o aumento de p, de
1 para 5 kg/m3. Essa reducdo é ainda menor, de apenas 1,7%, quando U, € de 0,5 m/s,
condicdo aproximada encontrada em airlift (BENDJABALLAH et al., 1999). Por outro
lado, para U, de 2 m/s, observavel também em coluna de bolhas (WILKINSON e
DIERENDONCK, 1990), a diminuicdo de 4,4, € bastante superior, de 25,3%, para 0

mesmo aumento de py.

Figura 29. Simulagdo de 4,5, em funcdo de p, para diferentes reatores pneumaticos
com U,. distintos.

by () (p =1 kg/m)
1,00 - 1,00

0,95
0,90 A 0,90
0,85 0,85

0,80 0,80

075 | airlift circulacdo interna (Ur=0,5 m/s)
" |airlift circulagdo externa (Ur=1 m/s)

coluna de bolhas (Ur=2 m/s)

0,75

0,70 0,70

1 2 3 , | 4 | 5
p, (ke/m’)

Portanto, pode-se prever que a influéncia de p, e, consequentemente, da

pressao sobre a fragmentacdo das bolhas de gas é significante apenas para altos valores

de U,., encontrados mais comumente em reatores tipo coluna de bolhas.
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APENDICE B - Modelo para determinacdo do coeficiente volumétrico de

transferéncia de oxigénio

Integrando a Equacéo 28 referente ao balango material de O, no sistema
(GARCIA-OCHOA e GOMEZ, 2009), obtém-se a Equacdo 29 considerando C = C, em
t = to.
ac

£ = kya. (Cs— C) (28)

C = Cs+ (Cy — Cg). e Fralt=to) (29)

onde C é a concentracdo de O, no seio do liquido, Cs e C, as concentra¢bes de O, na
fase liquida em equilibrio com as pressdes parciais final e inicial, respectivamente, de
O, na fase gasosa, k,a 0 coeficiente volumétrico de transferéncia de O, e (t —t,) O
intervalo de tempo transcorrido até a realizacdo da medida.

Adotando um modelo de primeira ordem para o sensor de O, com 0
intuito de corrigir o seu atraso de resposta (AIBA et al., 1973), ttm-se a Equacédo 30.
Substituindo a Equacédo 30 na 29, obtém-se uma equacdo diferencial ndo homogénea de
primeira ordem (Equacdo 31) que, solucionada com a condigéo inicial C, = C,, €
adotando C, = C,, € Cs = C,g, fornece a Equacdo 32. Essa solucdo descreve a resposta

do sensor frente a um degrau de variacdo na concentracdo de saturacdo do O, na fase

liquida.

dc,

—£ =k (C—C,) (30)
dce _ _

—£+ ke Co = ke [Cos + (Cop — Ces)- eTF10(700)] (31)

_ _ _ _ ke.(Cos—Cep) _ _ _ _
Ce = CeO-e ke.(t—to) + CeS- (1 —e ke.(t to)) + —ekee—SkLan _(e ke.(t—to) _ e kra.(t to))

(32)
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onde C,, é a concentracao de O, dissolvido medida pelo sensor no instante inicial, C,s a
concentracéo final de saturacéo de O, dissolvido medida pelo sensor e k. a constante de
atraso do sensor determinada experimentalmente pelo método dos minimos quadrados
(MARQUARDT, 1963).
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APENDICE C - Projeto do tubo superior do biorreator airlift

DIA 120,0mm
Parafuso
Vidro
Parafuso
340,0mm
Mivel do liquido

e repolso |




APENDICE D - Projeto da tampa do biorreator airlift

APENDICES ]| 101

1-10,9mm (DIA)
2 —14,7mm (DIA)

P 104, 0mm

7,0mm



