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RESUMO

Biorreatores pneumaticos tém se destacado no campo da biotecnologia
devido suas muitas vantagens funcionais, mostrando-se mais promissores do que o
modelo convencional tipo tanque agitado e aerado. Parametros como retencao
gasosa global (eg), coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) e
velocidade de cisalhamento media (y,) devem ser analisados como critérios de
desempenho desses modelos de biorreatores, para o melhor entendimento da
hidrodindmica dos mesmos. Entretanto, ndo existem estudos na literatura que
comparem biorreatores pneumaticos em termos de condicbes de cisalhamento.
Dessa forma, o objetivo principal deste estudo foi aplicar uma metodologia recente
para quantificar e comparar a velocidade de cisalhamento média (y,,) em trés
biorreatores pneumaticos: coluna de bolhas, airlift tipo “split-cylinder” e airlift de
cilindros concéntricos. O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a)
foi escolhido como parédmetro caracteristico para determinar vy, . Correlagdes de
Y, em funcédo da velocidade superficial do gas na regido de subida (Ugs) e das
propriedades reolégicas do fluido (indice de consisténcia, K, e indice de
comportamento de escoamento, n) foram obtidas para cada modelo de biorreator
pneumatico estudado. Além disso, foram obtidas correlagdes entre &g, Ugs €
viscosidade (u) para fluidos Newtonianos e viscosidade aparente (uUap) para fluidos
nao-Newtonianos. De forma geral, a retencéo gasosa global (gg) foi maior em fluidos

nado-Newtonianos. Os valores de vy, estimados pela metodologia proposta estéo
dentro de uma faixa média de valores calculados por correlacbes classicas. As
correlagdes propostas foram utilizadas para predizer vy, durante cultivos de
Streptomyces clavuligerus realizadas sob a mesma vazao especifica de ar (3,5 vvm)
nos trés diferentes tipos de biorreatores pneumaticos. Os menores valores de vy, ,
relacionados aos maiores valores de indice de consisténcia (K), foram encontrados
para o biorreator coluna de bolhas, e o maiores valores de y,,, relacionados aos
menores valores de K, foram encontrados para o biorreator airlift de cilindros
concéntricos. Valores intermediarios foram encontrados para o biorreator airlift tipo

“split-cylinder”. Os resultados mostraram que altos valores de y, afetam a sautde

estrutural dos micélios, devido a ruptura das hifas vegetativas.



ABSTRACT

Due to the large number of functional advantages, pneumatic
bioreactors have drawn attention in the biotechnology field, being more promising
than stirred and aerated tank bioreactors. Parameters such as global gas hold-up
(€s), volumetric oxygen transfer coefficient (k.a) and average shear rate (y,,) must
be considered as performance criteria of these types of bioreactors to provide a
better understanding of their hydrodynamics. However, there are no works in
literature which compare the performance of bioreactors in terms of shear conditions.
Therefore, the aim of the present work was to apply a method proposed in recent
literature to evaluate the average shear rate (y,,) in three pneumatic bioreactors of
5-dm*® working volume: bubble column, split airlift and concentric-tube airlift. The
volumetric oxygen transfer coefficient (k,a) was chosen as the appropriate

characteristic parameter to assess the average shear rate (y,,) in this methodology.
Correlations for y,, as a function of superficial gas velocity in the riser region (Ugs)
and rheological fluid properties (consistency index, K, and flow index, n) were
obtained for each model of pneumatic bioreactor studied. Moreover, correlations
between &g, Ugs and viscosity (M) (for Newtonian fluids) and apparent viscosity (Uap)
(for non-Newtonian fluids) were performed. In general, global gas hold-up (eg) was
higher for non-Newtonian fluids. The vy, values estimated by the proposed
methodology lay within the range of values calculated by classical correlations. The
proposed correlations were utilized to predict the vy, during three Streptomyces
clavuligerus cultivations carried out at the same specific air flow rate (3.5 vvm) in the
different types of pneumatic bioreactors. The lowest values of vy, related to the
highest values of consistency index (K) were found for the bubble column bioreactor,
and the highest values of y,, related to the lowest values of K were found for the
concentric-tube airlift bioreactor. Intermediate values were found for the split airlift

bioreactor. The results showed that high y,, values affect the structural health of the

mycelia by rupture of the hipha.
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1. INTRODUCAO

Por definicdo, biorreatores sado aparelhos empregados para converter
matérias primas em produtos utilizando-se microrganismos, células animais ou
vegetais ou enzimas. Esses equipamentos sao capazes de manter um processo
natural, como por exemplo, a biossintese de um antibiético em condigbes
adequadas, com controle de pH, temperatura, nutrientes e oxigénio dissolvido,
propiciando assim que as células se desenvolvam e produzam o metabdlito
secundario de interesse.

Embora existam muitos tipos distintos de biorreatores, industrialmente
0 maior uso é restrito a alguns modelos particulares: os convencionais tipo tanque
agitado e aerado, sendo este o responsavel por 93% das aplicacbes, e 0s néo
convencionais pneumaticos tipo coluna de bolhas e tipo airlift (SCHUGERL, 1987).

Entretanto, os biorreatores pneumaticos tém merecido destaque no
campo da biotecnologia. Isso se deve a alguns fatores como, por exemplo: baixo
consumo de energia, capacidade relativamente alta de transferir oxigénio para o
meio de cultura, auséncia de partes moveis e facilidade de construgéo, operacao e
aumento de escala. Por isso, esses biorreatores tém se mostrado mais promissores
gue o modelo convencional.

Enquanto um biorrerator tipo coluna de bolhas trabalha exclusivamente
com gaseificacdo, os modelos denominados airlift geram circulacdo do meio
reacional através dessa gaseificacdo sendo denominado biorreatores com circulacao
ou “loop reactors”. Os biorreatores airlift ttm caracteristicas intermediarias entre o
tipo coluna de bolhas e o tipo tanque agitado e aerado. S&o aplicados com sucesso
em processos com necessidade de transferéncia de massa eficiente como em
cultivos envolvendo microrganismos aerébios que geram caldos de fermentacdo
nao-Newtonianos visScosos.

Biorreatores airlift e coluna de bolhas tém sido amplamente estudados
e comparados em relacdo aos seus desempenhos em termos de hidrodinamica e
aspectos de transferéncia de massa (MENZEL et al. 1990, ZHAO et al. 1994,
BECKER et al. 1999, MIRON et al. 2000, VIAL et al. 2001, VASCONCELOS et al.
2003 e CERRI et al. 2009). Estudos também voltaram a atencéo para a utilizacao

desses biorreatores em cultivos de microorganismos filamentosos que geram caldos



de fermentacdo com comportamento tipicamente ndo-Newtoniano (MIRON et al.
2000, SUH et al. 1991 e NAGASE et al. 1998). Porém, estudos relacionados com a
estimativa e comparacéo das condi¢cdes de cisalhamento em diferentes biorreatores
pneumaticos envolvendo fluidos ndo-Newtonianos ndo sao encontrados na literatura.

Parametros como coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

(k,a) e velocidade de cisalhamento media ( y,,) devem ser analisados como critérios

de desempenho desses modelos de biorreatores (CHISTI, 1989), para o melhor
entendimento da hidrodindmica e da capacidade de transferéncia de massa dos
mesmos. Na maioria dos processos quimicos, a velocidade de cisalhamento nédo é
um fator a ser considerado, mas em processos bioquimicos, no entanto, € um
parametro particularmente importante. Excesso de cisalhamento pode levar a perda
de viabilidade celular, at¢é mesmo a sua lise ou influenciando na morfologia e no
crescimento celular devido as forcas hidrodindmicas que as células sdo expostas
(CONTRERAS et al. 1999). Mas, uma velocidade de cisalhamento baixa implica
numa baixa transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a liquida, notadamente
em fermentacdes aerdbicas cujo crescimento celular eleva a demanda de oxigénio
do processo e simultaneamente a viscosidade aparente do caldo. Com uma baixa
transferéncia de oxigénio, fatalmente o crescimento sera limitado, assim como a
propria biossintese do produto esperado (BADINO et al., 2004).

Dessa forma, fica claro que a determinacdo da velocidade de
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cisalhamento media (y,,) € essencial para o desenvolvimento e operagdo de

biorreatores usados no cultivo de células sensiveis ao cisalhamento. Apesar da
velocidade de cisalhamento media (y,) ser um importante parametro em
biorreatores, ela ndo é tdo facil de ser caracterizada. A literatura classica informa
que, de maneira geral, biorreatores pneumaticos fornecem um ambiente de
cisalhamento relativamente baixo. Entretanto, essa afirmacdo deveria ser baseada
em resultados quantitativos, uma vez que Yy, depende das condi¢cdes de operacao,
da geometria do biorreator e dos parametros reolégicos do fluido (CERRI et al.
2009). Portanto, é necessario utilizar uma metodologia adequada para determinar a
velocidade de cisalhamento média (y,,) de maneira que seja possivel quantificar e

comparar as condigbes de cisalhamento em diferentes modelos de biorreatores

pneumaticos que, mesmo tendo chamado atencdo devido as suas vantagens



funcionais, sado equipamentos que apresentam necessidade de mais estudos,
principalmente de carater comparativo e que levem em consideragdo um intervalo
maior de condicbes operacionais. Assim, parametros poderdo ser estabelecidos,
principalmente em sistemas sensiveis ao cisalhamento, de modo a maximizar a

producado de produtos de interesse nesses equipamentos.



2. OBJETIVO

Devido a falta de trabalhos na literatura que comparem o desempenho

de biorreatores pneumaticos em termos de condi¢cdes de cisalhamento, o objetivo

geral deste estudo foi avaliar e comparar a velocidade de cisalhamento media (y,,)

em trés modelos de biorreatores pneumaticos: coluna de bolhas, airlift “split-cylinder”
e airlift de cilindros concéntricos com 5 litros de volume (til.

Para tal foram cumpridos os seguintes objetivos especificos:

- obtencéo de equacdes de previsao da velocidade de cisalhamento

média (y,,) nos trés modelos de biorreatores para fluidos ndo-Newtonianos com

base em metodologia recentemente proposta na literatura.
- realizacdo de cultivos de Streptomyces clavuligerus nos trés
diferentes modelos de biorreatores de modo a aplicar as equacdes de previséo

propostas e comparar a velocidade de cisalhamento média ( y,,) € a sua influéncia

no crescimento celular durante as fermentacoes.

Espera-se com o0s resultados deste projeto, contribuir para o
desenvolvimento dos processos fermentativos em biorreatores pneumaticos,
promovendo dessa forma avancos no entendimento da influéncia da velocidade de

cisalhamento meédia ( y,,) na producéo de metabolitos de interesse.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Biorreatores

Biorreatores sdo equipamentos utilizados para converter matérias-
primas em produtos utilizando microrganismos, células animais, vegetais ou enzimas
como biocatalisadores. Um ambiente adequado € algo fundamental para se obter
um consideravel crescimento celular quando se trabalha com cultivos de
microrganismos. Somente dessa forma é possivel obter a producdo desejada de
qualquer que seja 0o metabdlito visado. Um biorreator é capaz de promover esse
ambiente propicio ao crescimento celular e a produgcdo de metabdlitos de interesse,
fornecendo condicbes adequadas como temperatura, pH, substratos, sais
nutricionais, vitaminas e oxigénio para organismos aerébios (SCHUGERL, 1987).

Dentre os varios modelos de biorreatores disponiveis, 0os mais
amplamente utilizados industrialmente sdo os convencionais tipo tanque agitado e
aerado e 0s pneumaticos tipo coluna de bolhas e airlift. Baseados nesse argumento,
muitos estudos avaliaram cultivos de microrganismos nesses mesmos tipos de
biorreatores nos ultimos anos (MIRON et al., 2000; DOMINGUES et al., 2001;
SANCHEZ et al., 2002; ROSA, 2002; CASSIANO FILHO, 2003; ROSA et al., 2005;
CERRI, 2005; CAMPESI et al., 2009).

A homogeneizacdo € outro fator importante quando se trabalha com
fermentacdo em biorreatores, pois a falta de um nutriente as células pode limitar de
forma grave o crescimento do microrganismo e a biossintese do produto de
interesse, quando for o caso. Além disso, com uma adequada homogeneizacao é
possivel obter uma apropriada dispersdo dos sdlidos insolaveis, a equalizacdo de
temperatura e nutrientes em todo o reator, bem como a transferéncia de oxigénio do
meio gasoso para 0 meio liquido. Em muitos processos fermentativos, a oxigenacao
do meio também € uma caracteristica extremamente importante, por ser vital a
algumas espécies de microrganismos. Por outro lado, este € freqientemente o fator
limitante em uma fermentacao, pois sua solubilidade € muito baixa, equivalente a
254 uM a 20°C, 231 uM a 25°C e 190 uM a 37°C. Mesmo a diferentes temperaturas,
essa solubilidade varia pouco e constitui um valor médio relativamente baixo,

guantidade esta que pode ser totalmente consumida em apenas alguns segundos
5



num cultivo com alta concentracdo celular. Logo, a transferéncia de massa num
biorreator deve ser continua e eficaz de modo a suprir continuamente a demanda de
oxigénio requerida pelas células (CERRI, 2009).

Conforme ja descrito anteriormente, dentre os modelos de biorreatores
empregados em processos biotecnolégicos, os mais comumente utilizados,
independente da escala, sdo 0s convencionais tanque agitado e aerado e 0s

pneumaticos coluna de bolhas e airlift.

3.1.1 Biorreatores convencionais

Esse tipo de biorreator € conhecido como fermentador convencional
tipo tanque agitado e aerado. A agitacdo € realizada por meio de impelidores
conectados a um eixo giratério e aerado pela parte inferior do biorreator. O
fermentador tipo tanque agitado € o tipo mais importante biorreator para processos
industriais. A agitacao do biorreator tipo tanque agitado tem varias fun¢des, como as
transferéncias de quantidade de movimento, calor e massa, e homogeneizacéo das
suspensdes. Asenjo e Merchuk (1994) mostraram que a otimizacdo de tarefas
especificas num biorreator convencional resultou na proposta de diferentes tipos de
impelidores, mas o modelo que faz a melhor homogeneizacdo do conteudo,
preservando uma boa transferéncia de oxigénio é o tipo turbina de seis pas planas
ou tipo Rushton, com aspersor de gas exatamente abaixo do impelidor. Na Figura
3.1 é possivel visualizar um biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado em
operagao.

Este tipo de biorreator, normalmente apresenta altura do liquido
proxima ao diametro do tanque, sendo agitado por um ou mais impelidores tipo
turbina com seis pas planas. Na sequéncia, a Figura 3.2 mostra a parte interna de
um biorreator convencional, que opera com dois impelidores desse modelo. Ainda é
possivel observar, nessa mesma figura, um sistema de chicanas, diametralmente
opostas, com o objetivo de evitar a formacao de vortice durante a agitacdo mecanica
e promover a mistura. O aspersor de gas fica localizado logo abaixo do impelidor

inferior.



Figura 3.1 — Vista externa de um biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado de bancada

em operagao

Figura 3.2 — Vista interna de um biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado com dois

impelidores tipo turbina de seis pas planas (modelo Rushton)



3.1.2 Biorreatores pneumaticos

Uma das caracteristicas principais dos biorreatores pneumaticos é a
auséncia de impelidores, e, portanto, auséncia de agitacdo mecanica. Dessa forma,
se simplifica o processo de construcdo e a operacdo deste tipo de biorreator. Além
disso, sem agitagdo mecéanica, esse modelo de biorreator apresenta consideravel
economia de energia (CHISTI e MOO-YOUNG, 1989). Por outro lado, exigem
vazbes de aeracdo mais elevadas, a fim de manter um bom nivel de agitacéo e
transferéncia de oxigénio. O emprego de biorreatores pneumaticos é realizado
atualmente com maior freqiéncia em processos fermentativos e no tratamento de
aguas residuarias.

Nesses modelos de biorreatores a homogeneizacdo e agitacdo séo
realizadas apenas pela injecdo de gas. Esses equipamentos tém se tornado
interessantes na area da biotecnologia frente ao modelo convencional tipo tanque
agitado e aerado, exatamente por conta de suas altas transferéncias de oxigénio
aliada a facilidade no projeto e construcéo destes aparelhos.

Alguns estudos focaram a atencdo exclusivamente em biorreatores
pneumaticos avaliando esses equipamentos em termos de aspectos de
hidrodindmica, transferéncia de massa e da utilizacdo desses aparelhos no cultivos
de microrganismos filamentosos que exibem comportamento nao-Newtoniano.
(MENZEL et al., 1990; SUH et al., 1991; ZHAO et al., 1994; NAGASE et al., 1998;
BECKER et al., 1999; MIRON et al., 2000; VIAL et al., 2001; VASCONSELOS et al.,
2003; CERRI et al., 2009).

Dentre os varios tipos de biorreatores pneumaticos onde a aeracao é
realizada pela injecdo de ar ou por outros gases através de um aspersor localizado

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

3.1.2.1 Airlift

O equipamento classico para difusdo do gas na fase liquida,
especialmente em fermentacdo aerdbia € o tipo tanque agitado e aerado, na qual o
ar é difundido por agitacdo mecanica. Porém esse tipo de fermentador apresenta

uma série de desvantagens, especialmente em processos de grande escala, como



por exemplo, alto gasto de energia e alta complexidade de construcdo. Estas
desvantagens sao superadas pelo biorreator airlift, pois ndo apresenta partes
moveis, na qual a difusdo gas-liquido é pela entrada de ar por aspersor
pneumaticamente. Esse equipamento € um tipo especial de biorreator para
fermentacdo aerobia. Para este sistema € importante promover a transferéncia de
massa aumentando a area interfacial (ONKEN et al., 1983).

O meio de cultura nesse tipo de biorreator € movido de baixo para cima
por bolhas de ar injetadas no fundo do vaso de cultivo. Esse modelo apresenta bons
resultados, uma vez que ha uma boa aeracdo e homogeneiza¢cdo do meio de cultura
e pouco dano mecanico ao material em cultivo (PARK et al., 1989). Na Figura 3.3 é

possivel visualizar um biorreator airlift em operacéao.

Figura 3.3 — Vista externa de um biorreator airlift de bancada em operacédo

Os biorreatores “airlift” podem ser empregados em cultivos com caldos
mais Vviscosos, ao contrario dos biorreatores tipo torre ou coluna de bolhas, além de
nao apresentarem grandes problemas com relacdo a coalescéncia de bolhas. No
entanto, a transferéncia de massa entre os elementos de fluido € menor que a
observada nos biorreatores convencionais e, dependendo da escala, o periodo
transiente de circulacdo desde a base até o topo e novamente do topo até a base

pode ser importante (CHISTI, 1989b). Os biorreatores pneumaticos tipo airlift tém
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atraido atencdo no campo da biotecnologia por aspectos como a sua alta
transferéncia de oxigénio, obtida através de um relativo baixo consumo de poténcia
e baixas tensdes de cisalhamento (CHISTI, 1989b). A literatura classica, afirma que,
por proporcionar condicdes de baixo cisalhamento, os biorreatores “airlift” com
circulacdo interna sdo a melhor escolha em processos nos quais a tensao de
cisalhamento é o fator determinante do bom desempenho do mesmo (CHISTI,
1989Db).

Duas classes basicas de biorreatores “airlift” podem ser distinguidas: os
biorreatores airlift de circulagéo interna e os airlift de circulacdo externa (CHISTI,
1989).

Os biorreatores airlift de circulacédo externa séo equipamentos onde as
regides de subida e de descida de liquido ocupam dois tubos verticais conectados
por secdes horizontais proximas ao topo e a base da coluna do biorreator.

O biorreator airlift com circulagéo interna é constituido de uma uUnica
coluna dividida em duas regides internas de circulacdo. Estas regibes séao
denominadas de subida (“riser”) e de descida (“downcomer”). Os biorreatores airlift
de circulacdo interna, ainda podem ser subdivididos em dois modelos de
equipamentos, o airlift tipo “split-cylinder” e o airlift de cilindros concéntricos ou com
tubo interno. As regidbes de subida (‘riser’) e de descida (“downcomer”) para
biorreator airlift tipo “split-cylinder” séo separadas por uma placa vertical, e o0 gas é
aspergido apenas pela area de secdo de uma das regibes definida como “de
subida”. Na Figura 3.4 € possivel visualizar um biorreator airlift tipo “split-cylinder”
em operagdo com agua destilada.
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Figura 3.4 — Biorreator airlift de circulacéo interna tipo “split-cylinder” operando com agua destilada

Ganzeveld et al. (1995) avaliaram o uso do biorreator airlift tipo “split-
cylinder” no cultivo de células animais dependentes de “microcarregadores”. Meios
de cultura com células animais foram simulados com diferentes solidos, com
diferentes densidades e tamanhos de particulas a diferentes vazdes de aeracéo,
relevantes em aplicac6es de cultura de células animais. O modelo de biorreator
estudado mostrou ter as caracteristicas hidrodinamicas adequadas para o cultivo de
células animais, semelhantes as classicamente utilizadas em biorreatores
convencionais tipo tanque agitado e aerado. Os valores de aeracdo necessarios
para alcancar e manter a suspensdao dos sélidos estavam dentro dos limites
suportados por células animais e, além disso, ndo houve problema com relacdo a
sedimentacao de particulas.

Bai et al. (2001) estudaram alguns aspectos hidrodindmicos do
biorreator airlift tipo “split-cylinder” e mostraram que o coeficiente volumétrico de
transferéncia de O, (k,a) diminuiu 20% quando a viscosidade do caldo de
fermentacdo com celulose aumentou de 1,38.10° para 3,43.10° Pa.s, com um
volume de caldo de 41 L. Quando a concentracdo de celulose foi inferior a 10 g.L™, a
alteracéio do k.a foi minima. Porém, a uma concentracéo de 30 g.L}, o valor de k.a
diminuiu 56%.

Vega-Estrada et al. (2005) avaliaram os efeitos da velocidade

superficial do gas na regido de subida (Uys) e da velocidade de entrada do gas (v) no
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cultivo de Haematococcus pluvialis, em biorreatores airlift tipo “split-cylinder”. Os
autores mostraram que o crescimento celular diminuiu quando o valor de Ugs foi
maior que 12 mm.s™, e v maior que 22,8 m.s™. Eles também mostraram que o dano
celular é maior quando v aumenta devido ao aumento de Uy e ndo pela diminuicdo
do diametro interno dos furos do aspersor.

O outro tipo de biorreator airlifit de circulagdo interna € o airlift de
cilindros concéntricos. Nesse modelo de biorreator a mistura e a circulacdo do
liguido sé@o induzidas pela injecdo de ar por dentro um tubo concéntrico (“tubo
interno”). O movimento ascendente do gas aspergido na base do reator “carrega” a
fase liquida e as células que compdem o caldo de fermentacéo pelo interior do tubo
interno ou pelo espaco anular, dependendo da localizacdo do aspersor. No topo do
reator, a maior parte do gas se desprende do liquido e o liquido parcialmente
degaseificado desce pela regido distinta daquela por onde ascendeu. Na base do
biorreator, o fluido descendente encontra a corrente ascendente de gas, uma regiao
de baixa pressao, sendo novamente carregado ascendentemente por esta, o que
confere ao meio reacional uma circulacéo interna continua. A Figura 3.5 mostra um

biorreator airlift de cilindros concéntricos em operacdo com agua destilada.

Figura 3.5 — Biorreator airlift de cilindros concéntricos operando com agua destilada
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Jia et al. (1999) estudaram o efeito do Oleo de soja sobre a
transferéncia de oxigénio na producdo de tetraciclina por Streptomyces
auroefacience CG-1 utilizando biorreator airlift de cilindros concéntricos. Os
resultados mostraram que o 0leo de soja além de ser uma fonte de carbono viavel é
também um agente que diminui a tensdo superficial na bolha de ar aumentando a
transferéncia de oxigénio.

Sanchez et al. (2002) estudaram a reologia do caldo de cultivo de Beta
vulgaris utilizando biorreator airlift de cilindros concéntricos com 10 L de volume dtil.
Culturas de células vegetais sdo consideradas uma alternativa para producdo de
metabdlitos secundarios. Beta vulgaris produz pigmentos sollveis em agua
utilizados na industria de alimentos e farmacéutica. O biorreator airlift aerado com
vazdo especifica de ar de 0,2 vwm atingiu um valor de k.a de 19 h™. O caldo
apresentou caracteristicas ndo-Newtonianas que geraram problemas de mistura do
caldo e dispersdo do géas, obtendo uma producdo de pigmento menor que a relatada
em reatores convencionais agitados e aerados.

Gouveia et al. (2003) caracterizaram a hidrodinamica e a transferéncia
de oxigénio em um biorreator airlift de cilindros concéntricos, com aeragao no
espaco anular utilizando-se anel perfurado, a partir de variacbes na geometria e
vazao de alimentacdo do ar. A importante concluséo deste trabalho € que coeficiente
de transferéncia de massa é afetado por pequenas mudancas nas relacoes
geomeétricas.

Luo et al. (2008) estudaram as caracteristicas do escoamento local
utilizando o método computacional CARPT (“computer automated radioactive particle
tracking”). Esse método investiga os detalhes do escoamento multifasico em um
biorreator airlift de cilindros concéntricos. Os autores investigaram a velocidade do
liquido, energia cinética e tensdo de cisalhamento (“shear stress”). Os resultados
sugerem que a regido de topo e da base do reator tém efeito significativo nas
estruturas de escoamento, na qual resulta em mudanca substancial no desempenho
do biorreator.

Cerri (2009) realizou um estudo hidrodinamico e de transferéncia de
oxigénio em trés escalas de biorreator airlift de cilindros concéntricos
geometricamente semelhantes (2, 5 e 10 L de volume util). A semelhanca

geomeétrica dos biorreatores resultou em condi¢cdes de transferéncia de oxigénio
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similares, mostrando que esse € um bom critério para ser empregado na variacdo de
escala desses modelos de biorreatores. Além disso, o estudo também mostrou que a
producdo de 4&cido clavulanico por Streptomyces clavuligerus foi afetada
positivamente pelo cisalhamento, bem como a velocidade de cisalhamento média (

Y,,) foi superior em biorreator airlift em relagdo ao convencional tipo tanque agitado

e aerado sob mesmas condi¢cdes de transferéncia de oxigénio.

3.1.2.2 Coluna de Bolhas

O biorreator tipo coluna de bolhas, classificado como nao convencional
Oou pneumatico, apresenta uma constituicdo muito simples. A Figura 3.6 ilustra esse
tipo de biorreator, em operagdo com agua destilada. A homogeneizacdo do meio,
bem como a aeragdo € realizada via borbulhamento de ar no fundo do vaso
cilindrico.

Figura 3.6 - Biorreator coluna de bolhas operando com agua destilada

Chen et al. (1998) realizaram experimentos em biorreator coluna de
bolhas cilindrico de 44 cm de didmetro para sistemas agua-ar e DrakeOil®-ar com
velocidades superficiais de entrada de gas de 2, 5, e 10 cm.s™. Os autores utilizaram
técnicas de tomografia computadorizada (TC) para obter perfis de fracdo volumétrica
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de gas e de rastreamento automatizado de particulas radioativas (CARPT) para
medir valores de velocidades de recirculagdo da fase liquida. Eles encontraram o0s
perfis esperados de retencdo gasosa e concluiram que seus resultados estavam de
acordo com a literatura.

Dionisio (2008) analisou, através da fluidodindmica computacional
(CFD), a influéncia de parametros geométricos na hidrodindmica de um biorreator
coluna de bolhas. Foi observado que a inclusdo de distribuidores de fase gasosa na
malha computacional acarretou em melhor predicdo dos perfis de fragdo volumétrica
de gas nas colunas, resolvendo os problemas de aproximacdes geométricas
arbitrarias sobre a forma de se distribuir 0 gas pela coluna em casos que a injecédo
uniforme apresenta problemas.

Song et al. (2009) estudaram a producédo de celulose bacteriana por
Acetobacter xylinum KJ1 em um biorreator tipo coluna de bolhas que mantém baixa
a tensao de cisalhamento e alta a taxa de transferéncia de oxigénio. Os cultivos
foram feitos em duas escalas, uma de 10 L e outra de 50 L de volume dutil. De
maneira geral, os autores verificaram que a adicdo de agar, um polissacarideo
viscoso, ao meio de cultura, afeta positivamente a producao de celulose bacteriana
em biorreatores coluna de bolhas, e que as produgbes nas duas escalas foram
semelhantes, mostrando que esse biorreator € muito ultil para a producdo em grande

escala devido ao baixo cisalhamento nas células da bactéria estudada.

3.2 Aspectos hidrodindmicos em biorreatores pneuméat icos

Nessa secdo do trabalho é realizada uma breve descricdo dos
parametros mais importantes utilizados na avaliacdo do desempenho de biorreatores
pneumaticos (CHISTI 1989).

3.2.1 Velocidade superficial do gas

A velocidade superficial do gas na regido de subida (Ug) € a Unica
variavel de operacgdo disponivel em sistemas de biorreatores pneumaticos. Trata-se
da razdo entre a vazao volumétrica de alimentacdo do gas (Qa) € a area da secéo

transversal da regido de subida (As).
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UgS = A—S Eq 3.1
onde:
UgS : velocidade superficial do gas na regido de subida (m.s™)

Q. : vazdo volumétrica de alimentacéo de gas (m®.s™)

As : &rea da secdo transversal de subida (m?)

3.2.2 Retencdo Gasosa

Define-se como retencédo gasosa a fragcdo de volume da fase gasosa
na mistura ou dispersao gas-liquido presente no biorreator, podendo este ser divido
em retencdo gasosa global (), retencédo gasosa na regido de subida (€s) e retencéo
gasosa na regido de descida (gp) (CHISTI,1989). A retencdo gasosa global (¢g) € a
fracdo de gas presente na dispersdo de todo o biorreator. A retencdo gasosa na
regido de subida (es) € a fracdo de gas presente apenas na regido de subida e a
retencdo gasosa na regido de descida (¢p) € a fracdo de gas presente apenas na

regido de descida do biorreator.

Eqg. 3.2

onde:
€. . retencéo gasosa global (adimensional)
Vs : volume do gas (m®)

V., : volume do liquido (m?)

3.2.3 Transferéncia de oxigénio

Em um sistema com aeragdo, 0 que se busca prioritariamente é
transferir, de uma maneira satisfatoria, oxigénio para suprir as necessidades
respiratorias de um conjunto de células. Dessa forma, o objetivo principal é transferir

0 oxigénio da fase gasosa para a liquida, fazendo com que este oxigénio dissolvido
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chegue as células suspensas, adentre nas mesmas e, por fim, seja consumido na
reacdo quimica (SCHMIDELL, 2002).

Para entender como ocorre tal processo, basta imaginar uma bolha de
ar suspensa num meio liquido. Primeiramente deve haver uma dissolugéo, ou seja, a
transferéncia do oxigénio do gas para o liquido. Em seguida, uma difusdo do
oxigénio até a célula e finalmente, o consumo do oxigénio. Muitas resisténcias sédo
apontadas nesse caminho, porém nem todas devem ser consideradas.

De fato, nessa transferéncia, a primeira resisténcia ja é devido a uma
pelicula gasosa estagnada que envolve a bolha de ar, através da qual o oxigénio
deve se difundir. Em seguida, pode-se imaginar uma resisténcia na interface gas-
liguido e, finalmente, a resisténcia associada a pelicula liquida estagnada
envolvendo a bolha de gas. Devido a intensa movimentacdo das moléculas de
oxigénio dentro da bolha de ar, a resisténcia do lado da fase gasosa pode ser
desprezada. Da mesma forma, a resisténcia devido a interface é comumente
considerada desprezivel. Assim sendo, a Unica resisténcia no que se refere a
transferéncia de oxigénio da bolha de ar para o meio de cultivo, é aquela associada
a pelicula liquida estagnada, que € funcdo da difusividade do oxigénio no meio
liquido. No que se refere a resisténcia associada a difusdo do oxigénio no meio até
as células, espera-se que o liquido esteja suficientemente agitado, a fim de que
possa ocorrer o0 transporte convectivo e, desta forma, imaginar-se que esta
resisténcia possa ser desprezada (BAILEY e OLLIS, 1986).

Para equacionar a transferéncia de oxigénio, é necessario entender
com maiores detalhes a questdo das peliculas estagnadas comentadas

anteriormente. Na Figura 3.7 € possivel visualiza-las.
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Pelicula gasosa<—‘ ’—> Pelicula liquida
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Figura 3.7 — Interface géas-liquido com as peliculas estagnadas.

A Figura 3.7 representa as peliculas estagnadas entre a bolha de gas
(homogénea com pressdo parcial de O, constante) e o meio liquido. Na interface
gas-liquido, existe uma pelicula na qual se localiza a resisténcia do transporte de
oxigénio, sendo esta igual ao inverso do coeficiente de transferéncia da pelicula
gasosa (kg), coeficiente este definido pela relagéo entre a difusividade do oxigénio e
a espessura da pelicula estagnada. A transferéncia ocorre apenas por efeito
difusional e, portanto, depende da existéncia de um gradiente entre a pressao
parcial de O, no interior homogéneo da bolha (pg) e a presséo parcial de O, na
interface (p;).

Igualmente na fase liquida, a existéncia de uma pelicula estagnada ao
redor da bolha, implica em uma resisténcia ao transporte de oxigénio, caracterizada
pelo inverso do coeficiente de transporte na pelicula liquida (k.). Aqui também o fluxo
de oxigénio depende, alem do coeficiente de transferéncia, da existéncia de um
gradiente entre a concentracdo de O, na interface (C;) e a concentragdo de O, no

meio liquido (C).
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Admitindo que o sistema esteja em estado estacionario, em termos de
transferéncia de oxigénio, assim como a existéncia de um perfil linear da

concentracdo de oxigénio no interior das peliculas, pode-se escrever:

radient
no, = Jradiente. Eq. 3.3
2 resisténcia
onde:
n,, : fluxo de oxigénio por unidade de area interfacial (gO..m?2.h™Y)
resisténcia : inverso do coeficiente de transferéncia
Assim:
No, =Kg [HI(Pg —p;) =k, THI(p; —p;) =ky [(Cs —C;) =k [(C; -C) Eqg. 3.4

onde:

kg : coeficiente de transferéncia de massa da pelicula gasosa (m.h™h

k. : coeficiente de transferéncia de massa da pelicula liquida (m.h™)

Pg : pressao parcial de O, no seio gasoso (atm)

pi : presséo parcial de O, na interface (atm)

p : pressao parcial de O, em um gas que estaria em equilibrio com a concentracao
de oxigénio C no liquido, segundo a Lei de Henry (atm)

H : constante de Henry (gO..m>.atm™)

Cs : concentragdo de O, dissolvido no liquido em equilibrio com pg, Segundo a Lei de
Henry (gO,.m™)

Ci : concentracdo de O, dissolvido em equilibrio com p;j (gO».m™)

C : concentracdo de oxigénio no seio liquido (gO,.m™)

Como se observa na Equacdo 3.4 entende-se como gradiente as
diferencas entre as pressdes parciais de O,, ou estas traduzidas em concentracoes
através da lei de Henry. Em termos experimentais, ndo ha possibilidade de se
conhecer os valores dessas variaveis na interface gas-liquido, de tal forma que é
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melhor trabalhar com um coeficiente global de transferéncia do oxigénio (o qual
corresponderia a soma das resisténcias das duas peliculas). Ou, ainda, lembrando
que a resisténcia devido ao filme gasoso pode ser desprezada, tendo em vista a
resisténcia do filme liquido, pode-se considerar pg=p; € como decorréncia, Ci=Cs
(BAILEY e OLLIS, 1986).

Assim a Equacéo 3.4 pode ser reescrita:

No, =kg H(pg —p;) =k HCs -C) Eq. 3.5

Tendo em vista que esse fluxo de oxigénio esta definido por unidade de
area interfacial de troca de massa, area essa de dificil quantificacdo quando se tem

um enorme numero de bolhas suspensas em um liquido, pode-se definir:

Q= area interfacial de transferéncia de massa (m?)

: 3 Eq. 3.6
volume total do liquido (m~)
Dessa forma, pode-se escrever:
no,a =kgalHp, —p;) =k,allCs - C) Eq. 3.7

onde:

no,a : velocidade de transferéncia de oxigénio (gO,.m™.h™)

k a : coeficiente volumétrico de transferéncia de O, (h™h)

Caso o sistema néo esteja em estado estacionario em termos de fluxo
de oxigénio, mas esteja ocorrendo uma variagdo na concentracao de oxigénio (C) no

tempo (t), pode-se escrever:

dC
Npa=— Eq. 3.8
0, dt q
entdo, substituindo a Equacao 3.8 na Equacgéo 3.7, obtém-se:
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Z—? =k.alC, -C) Eq. 3.9

Essa equacdo permite uma exata compreensao de todas as formas de
que se dispOe para o controle da concentragcdao de oxigénio dissolvido em certo
meio.

De fato, caso se enriqueca em O, 0 gas de entrada de um reator
(aumento de pg), ou se aumente a pressdo de cabeca do fermentador (aumento de
P), incrementa-se o gradiente (Cs—C), pois se estaria aumentando o valor de Cs..
Igualmente, aumentando-se a frequéncia de agitacdo, estaria rompendo e
dispersando mais bolhas de ar no meio (aumento de a) e reduzindo a espessura do
filme liquido (aumento de k;). Por outro lado, o aumento da vazdo de aeracdao,
significa um maior acumulo de bolhas de ar no seio liquido (aumento de a), ao
mesmo tempo em que se promove um maior arraste de O, produzido (aumento de
Pg) (SCHMIDELL, 2002).

3.2.4 Reologia e Velocidade de cisalhamento

Sendo a reologia a ciéncia que estuda o mecanismo de escoamento e
deformacéo de fluidos, causadas pelo cisalhamento, primeiramente deve-se ter claro
0 conceito de como ocorrem esses fendmenos. Quando se compara um sélido com
um fluido, em relagdo a uma tensdo aplicada aos dois, o primeiro deforma-se de
acordo com esta tensdo, enquanto o segundo deforma-se continuamente, numa
velocidade ajustada por esta tensao aplicada.

A viscosidade, propriedade fisica dos fluidos, pode ser entendida
guando se analisa a seguinte situacdo: Na Figura 3.8 tem-se uma placa superior em
movimento, e uma inferior fixa. Entre as duas, uma camada de fluido de espessura
dy. Uma forca F constante é aplicada a placa superior, conseqiientemente essa se
movimenta a uma velocidade du, que por sua vez transfere quantidade de
movimento na direcdo y para a camada de fluido. Porém, essa quantidade de
movimento a ser transferida é regulada pela viscosidade caracteristica de cada tipo
de fluido. Entende-se entdo por viscosidade, a resisténcia que o fluido impde ao

escoamento (WILKINSON, 1960 apud BADINO JR. 1997).
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—FP PLACA EM MOVIMENTO L
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dy
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= PLACA FIXA

Figura 3.8 — Escoamento laminar de um fluido entre duas placas paralelas

A caracteristica principal dos liquidos Newtonianos €é a
proporcionalidade entre a tensao de cisalhamento (1) e o gradiente de velocidade ou

velocidade de cisalhamento (y) que apresentam, estabelecendo assim uma relagcéo

linear conforme a Equacéao (3.11) :
T=M Bd—u Eq. 3.10
dy

onde:

du/dy=Yy : gradiente de velocidade ou velocidade (taxa) de cisalhamento, ou seja, a
variacdo da velocidade na direcdo x com a direcéo y (s™).
U : viscosidade dinamica do fluido (g.cm™.s™® ou dina.cm®.s no sistema CGS ou

kg.m™.s™* ou Pa.s no Sl)

De acordo com a Equacédo (3.10) as unidades da viscosidade sé&o
expressas em g.cm™.s™ ou dina.cm™.s no sistema CGS, mais conhecida por poise, e
kg.m™.s™ ou Pa.s no sistema internacional (Sl). Essa equacdo é conhecida como a
“Lei de Newton” da viscosidade. Portanto, todos os fluidos que, em escoamento
laminar apresentarem uma relacdo linear entre a tensdo de cisalhamento e a

velocidade de cisalhamento, sdo denominados fluidos Newtonianos.
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Porém, ndo sao todos os fluidos que apresentam esse comportamento
descrito anteriormente quando expostos as mesmas condi¢cdes de cisalhamento.
Durante um processo fermentativo € possivel ocorrerem alteracbes muito
significativas no caldo, podendo este passar a condicao de liquido ndo-Newtoniano.
Um bom exemplo para este caso sdo 0s processos que envolvem o cultivo de
bactérias e fungos filamentosos.

A relacdo entre a tensdo de cisalhamento (1) e a velocidade de
cisalhamento (y) para fluidos ndo-Newtonianos néo € linear. A relagéo que cada tipo
de fluido apresentar sera utilizada para classifica-lo. A Figura 3.9 ilustra alguns
reogramas (curvas de tenséo de cisalhamento, 1, em fungéo da velocidade ou taxa

de cisalhamento, Y, para varios fluidos, incluindo os Newtonianos).

T Casson

Bingham

pseudoplastico

Newtoniano

dilatante

Figura 3.9 — Reogramas de alguns fluidos

O modelo da “Lei da Poténcia”, dado pela Equacédo 3.11, prediz o

comportamento reoldgico da maioria dos fluidos ilustrados na Figura 3.9 .
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t=KG" Eqg. 3.11

onde:
K : indice de consisténcia do fluido (dina.cm™.s", no CGS e Pa.s" no SI)

n : indice de comportamento de escoamento do fluido (adimensional)

Definida como sendo a relagéo entre a tensdo de cisalhamento (1) e a

velocidade ou taxa de cisalhamento (), a viscosidade dindmica, no caso aparente, (

U, ) para fluidos ndo-Newtonianos que seguem a “lei da potencia”, & dada pela

Equacédo 3.12:

Mo =— =K Eq. 3.12

T
Y

Quando n < 1, o fluido € caracterizado como pseudoplastico. Solu¢bes
poliméricas de alto peso molecular e grande parte das suspensofes, entre as quais
se incluem caldos de fermentacdo com microrganismos filamentosos, sdo exemplos
de fluidos pseudoplasticos. Para n > 1, o fluido é classificado como dilatante.
Suspensdes de amido, de silicato de potassio e de areia sdo alguns exemplos
desses fluidos (BADINO, 1997). Por fim, quando n = 1, o fluido é caracterizado como
Newtoniano e, nesse caso, a Equacéo 3.12 se reduz a Equacéo 3.11.

Em caldos fermentativos gerados pelo cultivo de fungos e bactérias
filamentosas, por exemplo, o crescimento celular ocorre de maneira drastica, com
particulas grandes e irregulares. Isso gera fluidos muito heterogéneos, que exibem
comportamentos reoldgicos ndo-newtonianos. Assim, pode haver dificuldades com
relacdo aos processos de transferéncia de oxigénio e movimento. Cultivos em
biorreatores, normalmente exibem uma reologia complexa, sendo de suma
importancia conhecer e acompanhar o comportamento reoldgico durante a
fermentacdo, uma vez que as caracteristicas reoldgicas variam em funcdo da
concentracdo de seus componentes, de sua temperatura e em funcéo das condi¢cdes

de cisalhamento a que sédo submetidos (BADINO, 1997).
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3.3 Streptomyces clavuligerus

A grande maioria dos produtos terapéuticos utilizados no combate as
doencas infecciosas causadas por bactérias é sintetizada através do metabolismo
secundario de microrganismos isolados do solo, como fungos e bactérias
filamentosas, entre as quais incluem as do género Streptomyces.

Streptomyces sp sao actinomicetos que, em cultivo submerso,
produzem hifas vegetativas (miceélios) que nédo se fragmentam com facilidade. Sao
microrganismos gram-positivos, aerobios, primariamente habitantes do solo e
semelhantes aos fungos (PINTO, 2002). Streptomyces clavuligerus € uma bactéria
pertencente a esse grupo e, segundo Puentes el al. (1989), ela ndo é capaz de
metabolizar mono e dissacarideos como frutose, glicose, lactose e sacarose, que
geralmente s&o as principais fontes de energia em cultivos voltados para a producéo
de antibioticos. A Figura 3.10 ilustra uma imagem tipica de Streptomyces

clavuligerus.

Figura 3.10 — Imagem microscépica de Streptomyces clavuligerus (Pinto, 2002)

Streptomyces clavuligerus € uma das espécies produtora de acido
clavulanico, potente inibidor de enzimas beta-lactamases que conferem resisténcia a
antibioticos beta-lactamicos a algumas bactérias patogénicas. Além do acido
clavulanico, outros compostos beta-lactamicos como a peniciina N, a
desacetoxicefalosporina C e a cefamicina C sao sintetizados por Streptomyces

clavuligerus. Por se tratar de uma bactéria estritamente aerdbia e filamentosa, o
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cultivo de Streptomyces clavuligerus apresenta elevada a demanda de O; e,
simultaneamente, gera caldos com alta viscosidade aparente, isso acaba por
dificultar a transferéncia de O, da fase gasosa para a fase liquida, reduzindo a
concentracdo de O, dissolvido, o que pode limitar 0 crescimento bacteriano e a
propria biossintese do produto de interesse.

Dessa forma, fica clara a importancia de se avaliar cultivos dessa
bactéria em diferentes modelos de biorreatores pneumaticos, além dos cultivos
classicos em biorreatores convencionais tipo tanque agitado e aerado, analisando o
crescimento celular de forma a definir parametros que fornecam o ambiente
adequado para o crescimento sadio e, consequentemente, uma melhor producao de

metabolitos secundarios.

3.4 Estudos relacionados a velocidade de cisalhamen  to média ( y,)

em biorreatores

Em processos bioquimicos a velocidade de cisalhamento € um
parametro importante a ser estudado, pois 0 excesso de cisalhamento pode resultar
em perda de viabilidade e até mesmo no rompimento celular, influenciando a
morfologia celular. Entretanto, certo grau de cisalhamento torna-se necessario aos
processos para atingir transferéncias de calor e massa suficientes, assim como a
distribuicdo homogénea de constituintes no meio reacional. Na literatura s&o
encontrados alguns estudos relacionados a velocidade de cisalhamento em
biorreatores pneumaticos.

Nishikawa et al. (1977) propuseram originalmente a expresséao
apresentada pela Equacéo 3.13:

Vo = allg Eq. 3.13

onde:
a : constante de proporcionalidade (m™)

Uy : Velocidade superficial do gas (m.s™)

Os autores utilizaram uma analise baseada na analogia entre sistemas

nao-Newtonianos e solugdes Newtonianas para determinar o valor de a em coluna
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de bolhas. Como parametro de medida utilizaram o coeficiente convectivo de

transferéncia de calor na serpentina de resfriamento para a estimativa de vy, .

A partir dos valores de y,, e Uy, foi obtido um valor para a constante a

de 5000 m™, sendo a equagdo vélida para a faixa de 0,04<Uy< 0,10 m.s™. Para a
faixa de 0,008<U4<0,04 m.s™, a Equacéo 3.13 foi obtida.

Vo = 10000g>° Eq. 3.14

Chisti e Moo-Young (1989) levaram em conta a diferenga entre os tipos
de reatores coluna de bolhas e airlift e propuseram a inclusdo de um fator de
correcdo para a Equacdo 3.13, (AstAp)/As, estendendo o uso da equacdo para

biorreatores airlift.

. +A
Y =a=—L U, Eq. 3.14

As

onde:
As : area da regido de subida (m?)

Ap : area da regi&o de descida (m?)

Shi et al. (1990) propuseram uma correlagdo para o calculo da
velocidade de cisalhamento média (y,,) em funcédo da velocidade superficial de gas
na regido de subida (Ugs) para um reator airlift de circulacdo externa de 40 L de
volume util. Solugbes de glicerol foram utlizadas como fluidos Newtonianos, e
solugbes de carboximetil celulose (CMC) e goma xantana foram utilizadas como
fluidos ndo-Newtonianos. Os autores escolheram a velocidade de circulagdo como

parametro medido, e propuseram uma equacgao quadratica que segue:

VY, = 14800Wgs” — 351MWgs + 3,26 Eq. 3.15

Kawase e Kumagai (1991) basearam-se no conceito de velocidade de

dissipacédo de energia (poténcia por unidade de massa) e propuseram a Equacao
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3.15 para prever a velocidade de cisalhamento média ( y,,,) em biorreatores coluna

de bolhas.
1 1 K Tntl
¥m = (10,30 0%)mL (U [g)n+ Eﬁp—} £a. 3.15
L
onde:

g : aceleracdo da gravidade (m.s™)

p, : densidade do liquido (kg.m3)

Os autores trabalharam com fluidos ndo-Newtonianos e encontraram

valores de vy, na faixa de 500 a 2500 s utilizando as propriedades reolégicas de

solugbes de goma xantana.

Contreras et al. (1999) estimaram a velocidade de cisalhamento em
cada secdo de um biorreator airlift de cilindros concéntricos para diferentes
aspersores (60 — 1000 pym de tamanho dos poros) utilizando a velocidade de
dissipacdo de energia. Agua do mar foi utilizada como fluido Newtoniano. Altos

valores de velocidade de cisalhamento ( y,,) na faixa entre 7000 e 12000 s foram

encontrados. As maiores velocidades de cisalhamento foram observadas na regido
do aspersor seguida pela regido de topo do reator. Os menores valores foram
encontrados na regido de descida.

Cerri et al. (2008) elaboraram uma metodologia para avaliar a

velocidade de cisalhamento media ( y,,,) em biorreator airlift de cilindros concéntricos
operando com fluidos n&do-Newtonianos. A velocidade de cisalhamento media (y,,)

foi correlacionada com a velocidade superficial do gas na regido de subida (Ugs) e
com os parametros reoldgicos do fluido (K e n). Os dados experimentais foram
obtidos na faixa de Ugs entre 0 e 0,095 m.s™. As Equacdes 3.16 e 3.17 mostram as
correlagbes, para sistemas operando com Ug<0,05 m.s’ e Uy>0,05 m.s™,

respectivamente.
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1
Vi = (1,6410107° [ Q%% K ™%#3)n-1 Eq. 3.16

1
Vm = (4,495 1072 Mg/ K %298 )1 Eq. 3.17

Com relagéo a estudos de velocidade de cisalhamento média ( y,,) em

biorreatores convencionais tipo tanque agitado e aerado, alguns trabalhos voltados
para esse tema forneceram equacbes também em funcdo das condicbes
operacionais, assim como das propriedades reoldgicas do fluido de trabalho.

Keely e Gigas (2003) propuseram uma correlagcéo para a velocidade de
cisalhamento média em biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado
através de modelagem por fluidodinamica computacional, em funcéo da frequéncia

de rotac&o do impelidor, de acordo com a Equacéo 3.18.
Ym = 64,3 [N Eq. 3.18

onde:

N : frequiéncia de rotacéio do eixo do biorreator (rps ou s™)

No ajuste da Equacdo 3.18 obteve-se um coeficiente de regresséo (R?)
de 0,96. Para os mesmos dados, Pérez et al. (2006) ajustaram a seguinte correlacao
dada pela Equacdo 3.19 com o valor do coeficiente de regressdo (R? de 0,99,
consideravelmente melhor do que a da Equacédo 3.18 proposta por Keely e Gigas
(2003).

Vm =33,1IN Eqg. 3.19

Campesi et al. (2009) propuseram uma metodologia para correlacionar
a velocidade de cisalhamento média com a frequéncia de rotacdo do impelidor e
com os parametros reolégicos K e n, para o biorreator convencional tipo tanque

agitado e aerado com base na metodolofia proposta por Cerri et al. (2008). As
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Equacbes 3.20 e 3.21 mostram essas correlagdes, para sistemas aerados a 0,50 e

1,00 vvm, respectivamente:

0,6092 2,876

Vo, =K I [[1,5710N0408%) 1 Eq. 3.20
0,6097 2,476

Vo, =K I [1,7110N%2487) 1 Eq. 3.21

A metodologia foi testada em cultivos de Streptomyces clavuligerus e
pode-se concluir que altos valores de cisalhamento geram caldos fermentativos
Mmenos VISCosSOoSs com consequente aumento nas velocidades de cisalhamento

medias ( y,, ), atrasando os términos dos cultivos.

Conforme observado nesta revisdo de literatura, a velocidade de
cisalhamento foi estimada adequadamente para biorreator convencional tipo tanque
agitado e aerado. Porém, os estudos que investigaram a velocidade de cisalhamento
em biorreatores pneumaticos, analisam especificamente um modelo de biorreator
pneumatico, ou generalizam as correlacées para todos os tipos, desprezando as
diferengas na geometria desses biorreatores. Nao existe estudo na literatura até o

presente momento que compare valores de velocidade de cisalhamento média ( y,,)

em diferentes modelos de biorreatores pneumaticos. Além disso, é necessario levar
em considerac¢ao, um intervalo maior de condi¢gbes operacionais, mostrando assim o

real comportamento desse parametro.
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4. MATERIAIS E METODOS

No presente estudo a velocidade de cisalhamento média (y,,) foi

avaliada e comparada, através de cultivos de Streptomyces clavuligerus, em trés
diferentes modelos de biorreatores pneumaticos: airlift cilindros concéntricos, airlift
“split-cylinder” e coluna de bolhas, com base em metodologia recentemente proposta
na literatura utilizando solugdes de glicerol como fluidos Newtonianos e soluc¢des de

goma xantana como fluidos ndo-Newtonianos.

4.1 Fluidos

Foram utilizados cinco diferentes solu¢cdes de glicerol (LabSynth,
99.5% de pureza) como fluido Newtoniano e seis diferentes solucbes de goma
xantana (Grinsted ULTRA 80 - Danisco Brasil, Ltda ) como fluido ndo-Newtoniano.

Glicerol ou propano-1,2,3-triol (IUPAC, 1993) € um composto organico
pertencente a fungéo alcool. E liquido & temperatura ambiente (25 ), higroscépico,
inodoro, viscoso e de sabor adocicado. Diluido em agua forma solugbes com
comportamento tipicamente Newtoniano. A goma xantana (CssH49O29) € um
polissacarideo obtido naturalmente pela fermentacdo da bactéria Xanthomonas
campestris, que sintetiza a goma para evitar sua desidratacdo. E um aditivo bastante
utilizado na induastria farmacéutica e alimenticia como estabilizante, espessante e
emulsificante. Diluida em agua, forma solucbes com comportamento tipicamente
nao-Newtoniano, sendo classificado como pseudoplastico, assim como grande parte
de caldos fermentativos.

As viscosidades dinamicas (u) das solucdes de glicerol e as constantes
reologicas K e n para as solucdes de goma xantana foram obtidas a 28°C em
redbmetro de cilindros concéntricos da Brookfield modelo LV-DVIII+, a partir de

reogramas.
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Tabela 4.1 — Viscosidade dinamica dos fluidos Newtonianos (solug8es de glicerol).

Solugao de Glicerol (SG) % (v.v ™) | p@o0® (Pa.s)
SG1 20 2,10
SG 2 30 2,69
SG3 40 3,80
SG4 45 5,37
SG5 50 6,20
SG 6 55 9,00
SG7 60 11,79
Agua destilada 0 0,84

Tabela 4.2 — Propriedades reolégicas dos fluidos nao-Newtonianos (solu¢des de goma xantana).

Solugédo de goma xantana Concentragao K N
(SGX) (gL™ (Pa.s") )
SGX 1 1,0 0,152 0,46
SGX 2 15 0,261 0,42
SGX 3 2,0 0,472 0,36
SGX 4 2,5 1,021 0,27
SGX 5 3,0 1,200 0,27

4.2 Biorreatores

Um biorreator coluna de bolhas, um airlift de cilindros concéntricos e
um airlift “split-cylinder”, todos de 5 L de volume util, foram utilizados nesse estudo
(CERRI et al. 2009). Os tubos externos foram confeccionados em vidro com 5 mm
de espessura. A base e tampa dos biorreatores, o tubo de aeracdo, o aspersor e 0
condensador de agua séo construidos utilizando aco inoxidavel. A Figura 4.1 ilustra
0S biorreatores pneumaticos e suas caracteristicas geométricas. As relacdo
geométricas sdo apresentadas na Tabela 4.3. Os furos dos aspersores apresentam
0,5 mm de diametro e sdo espacados em 5 mm.
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Figura 4.1 — Esquemas geomatricos dos biorreatores pneumaticos, (a) Coluna de bolhas, (b) airlift de

cilindros concéntricos e (c) airlift “split-cylinder”.

Tabela 4.3 — Caracteristicas geométricas dos trés biorreatores pneumaticos.

Medida (m) | Coluna de Airlift Airlift de cilindros
Bolhas “split-cylinder” concéntricos

H1 (m) - 0.045 0.045
H2 (m) - 0.055 0.055
H3 (m) - 0.350 0.350
H4 (m) 0.450 0.450 0.450
H5 (m) 0.600 0.600 0.600
Del (m) 0.125 0.125 0.125
H4/Del 3.60 3.60 3.60
Ap/Ar - 1.38 1.78
Di,/Del - - 0.60

L (m) - 0.124 -
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4.3 Medidas do coeficiente volumétrico de transferé ncia de

oxigénio (k La)

Para a determinacdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio foi considerado o atraso da resposta do eletrodo, o qual ocorre devido ao
fato de o oxigénio dissolvido no seio do liquido difundir através da membrana do
eletrodo que isola 0 meio liquido da superficie do catodo, onde o oxigénio € reduzido
gerando o fluxo de elétrons. Com o objetivo de corrigir e identificar esse atraso do
eletrodo, Aiba et al. (1973) propuseram que o sinal do eletrodo (C.) varia no tempo
proporcionalmente a diferenca entre a concentracéo real de oxigénio dissolvido (C) e

o sinal do eletrodo (Ce), Ou seja:

dCe _\ nc-c)=Lnc-c,) Eq. 4.1
dt Te
onde:

C : concentracao real de oxigénio dissolvido (% da saturac&o ou mg.L™)

Ce : concentracao de oxigénio dissolvido lido pelo eletrodo ou sinal do eletrodo (% da
saturacdo ou mg.L™)

ke : constante de atraso do eletrodo (s™)

T, : tempo de resposta do eletrodo (s

A constante de atraso do eletrodo (ke) pode ser determinada através de
um ensaio em degrau, ou seja, equilibrando-o em atmosfera de nitrogénio gasoso
(eletrodo indicando o valor zero) e, em seguida, retirando o eletrodo da atmosfera de
nitrogénio e introduzindo-o imediatamente no ar atmosférico. Com os valores do

sinal do eletrodo registrados em fungdo do tempo, obtidos pela exposicdo do

eletrodo ao ar atmosférico, obtém-se o tempo de resposta (T.) como sendo igual ao

tempo onde o sinal do eletrodo atinge 63,2 % do seu valor maximo, de acordo com a
Figura 4.2 . A constante de atraso do eletrodo (ke) € calculada como sendo o inverso

do tempo de resposta.
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C=Cs
Cs=100%% e d

63.2%

Oxigénio Dissolvido

Co=0%

t=1e Tempo

Figura 4.2 - Representagdo esquematica da concentracdo do oxigénio em funcédo do tempo para a

definicdo da constante de atraso do eletrodo (Cerri, 2005).

O método dinamico consiste em se dispor no biorreator, de um eletrodo
para a determinagédo da concentracao de oxigénio dissolvido. Aerando-se o sistema,
o meio liquido é saturado com o0 oxigénio do ar e ajusta-se o valor de 100%
(Ce=Cs=100%) no analisador de oxigénio. Em seguida borbulha-se nitrogénio no
liquido, a fim de eliminar todo o oxigénio dissolvido, até que o eletrodo indique o
valor zero (C=C.=0). Dessa forma define-se a faixa (“range”) de medida. A seguir,
em um dado instante, inicia-se a aeragao do meio liquido nas condi¢cdes em que se
pretende obter o valor de k a, passando-se entdo a registrar o sinal do eletrodo (Ce)
ao longo do tempo (t). Esse sinal sai do zero, aumentando até atingir a saturacéo
(Cs), ou seja, até que o sinal do eletrodo indique o valor 100%. Para a determinacao

do k a faz-se uso da Equacéo 3.9:

?T(t: =k,al{C, -C) Eq. 3.9

A Equacédo 3.9 é integrada para a condicéo inicial de C=C, quando

t=t,, resultando na Equacao 4.2 :

C=C, - (C, -C,) e kaltt-t) Eq. 4.2
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A determinacdo do ka pela Equacao 4.2 seria estritamente correta
somente se o eletrodo medisse a concentracdo real de oxigénio dissolvido. Na

realidade, isto ndo ocorre devido ao atraso na resposta do eletrodo. Como

mencionado anteriormente, o tempo de resposta do eletrodo (T.) pode ser descrito

como uma equacao de primeira ordem, como mostra a Equacao 4.1 . Introduzindo-
se na Equacédo 4.1 o valor de C em funcao do tempo obtido a partir da Equacéo 4.2
e agora, integrando-se a equacao resultante com a condi¢&o inicial Ce = Ceo (t = to),
obtém-se:

C, =C,, ek -t +C,, qu_e—kef(]t—to)) + Ke L(Cesk‘aco) qu—kefﬂt—to) _e—kLaE(Jt—to))Eq. 4.3
e L

A partir dos resultados experimentais de C. em funcéo do tempo, pode-
se, utilizando a Equacédo 4.3 e um algoritmo de Marquardt, obter o valor de ka,
conhecendo-se previamente o valor de ke (MARQUARDT, 1963).

4.4 Software para a determinagdo do coeficiente v olumétrico de

transferéncia de oxigénio

Foi desenvolvido uma ferramenta computacional (JESUS et al., 2007)
gue tornasse mais rapida a determinacdo do ki.a de modo a auxiliar o emprego das
metodologias utilizadas no presente trabalho. A interface grafica do programa foi
desenvolvida utilizando o Visual Basic 6.0 (Microsoft) e foi organizada de modo a
facilitar a visualizacdo dos dados colhidos dos biorreatores e possibilitar o calculo do
kra. Com o programa, 0 usuario pode gravar e recuperar os dados referentes aos
ensaios com diferentes condicdes de operacdo, ajustar os limites dos gréaficos e
salvar as curvas geradas, sendo possivel ainda, ajustar os parametros relacionados
com a comunicacao serial entre o computador e o médulo de aquisicdo de dados
(JESUS et al., 2007).

Uma vez que o usuario tenha iniciado o experimento, os valores da
concentracdo de oxigénio sdo apresentados em um grafico para facilitar seu
acompanhamento, como pode ser visualizado na Figura 4.3 . Durante o experimento,

os dados passam internamente por um tratamento que visa reduzir a influéncia de
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ruidos no sinal de entrada. Para tanto um filtro de média médvel foi utilizado e se
mostrou eficaz. Ao final do ensaio, 0 usuario pode escolher com 0 mouse
diretamente no grafico qual trecho da curva sera usado para a determinacéo do ki.a.
Os valores da faixa selecionada sdo apresentados numérica e graficamente (JESUS
et al., 2007).

Em relacdo a estimativa de parametros, o programa utiliza o método de
Levenberg-Maquardt como algoritmo de otimizacdo para determinar o valor de kLa,
gue minimiza o erro entre os valores calculados pelo modelo e os experimentais
(func@o objetivo com estrutura de minimos quadrados). A convergéncia da busca é
rapida e, além do valor do parametro, o algoritmo também fornece o residuo do
ajuste e o erro padrédo associado ao parametro, apresentados na Figura 4.4. O
programa, analisando os dados de oxigénio dissolvido de entrada, fornece
automaticamente alguns dos parametros do modelo, porém o usuario pode adequa-
los, a qualquer momento, para suas condi¢des especificas.

O software como foi desenvolvido pode ser utilizado
independentemente do método de determinacdo do kia escolhido (por exemplo,
método da pressdo, método dindmico ou método do sulfito) e do tipo de biorreator
utilizado. Um dos pontos que realcam sua utilidade é a redugdo do tempo para a

caracterizacdo do biorreator quanto a transferéncia de massa.
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4.5 Medida da retencdo gasosa global ( €g)

A retencdo gasosa global foi determinada através de medidas do

aumento na altura do liquido quando aerado, de acordo com a Equacéo 4.4 :

Eq. 4.4

onde:
hp : altura da dispersao gas-liquido (m)
h, : altura do liquido sem aeracao (m)

4.6 Avaliacdo da velocidade de cisalhamento media ( Y,,)

O método usado para e avaliar a velocidade de cisalhamento media (

Ym) para fluidos ndo-Newtonianos em biorreatores pneumaticos foi baseada em

metodologia proposta recentemente para biorreatores airlift de cilindros concéntricos
(CERRI et al., 2008). O método é baseado na analogia e o coeficiente volumétrico
de transferéncia de oxigénio (k,a) foi escolhido como parametro caracteristico. A
escolha do k.a como parametro caracteristico parece ser apropriada para avaliar a

velocidade de cisalhamento media (Y,,), uma vez que a transferéncia de oxigénio

ocorre através da area interfacial das bolhas de ar, que estdo distribuidas
igualmente no biorreator.

Inicialmente, para a agua e para as sete solu¢cdes de glicerol (fluidos
Newtonianos) foram obtidos valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (k.a) para dez diferentes condi¢cdes de aeracao (5, 10, 15, 20, 25, 30, 35,
40, 45 e 50 L.min™), em triplicata nos trés modelos de biorreatores pneumaticos. Em
seguida, nas mesmas condicdes operacionais, determinaram-se os valores do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k_.a) para as cinco solu¢des de
goma xantana (fluidos ndo-Newtonianos).

Observa-se na Figura 3.9 que a relacédo linear existente entre a tensao
de cisalhamento e a velocidade de cisalhamento para fluidos Newtonianos nao

ocorre para fluidos ndo-Newtonianos, sendo a curva de escoamento expressa pelo
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modelo da lei da poténcia para fluidos pseudoplasticos e dilatantes (Equagéo 3.12).

Rearranjando-se essa equagéo, obtém-se a velocidade de cisalhamento média (Y,

), que é definida como segue:

1
n—

. Hap |n-1
Vi :( Epj Eq. 4.5

Os valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k_a)
obtidos para as solucdes de fluidos Newtonianos (glicerol e &gua) foram
correlacionados com a velocidade superficial do gas na regido de subida (Ugs) € a

viscosidade dindmica (1), de acordo com a Equagéo 4.6 .
ka=alU e Eq. 4.6

Substituindo a viscosidade (i) da Equagdo 4.6 na viscosidade
aparente da Equacéo 4.5 que expressa a velocidade de cisalhamento média (Y,,)

em funcdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k,a) e das

constantes reoldgicas para fluidos nao-Newtonianos.

1 1

y _(1JH S Eq. 4.7
o=l dak 4

Conhecendo-se as constantes a, b e c, estimadas para os fluidos
Newtonianos (agua e glicerol) pelo ajuste da Equacdo 4.5, e as propriedades
reolégicas dos fluidos ndo-Newtonianos (K e n) é possivel, a partir da Equacéo 4.7,
estimar a velocidade de cisalhamento média (Y, ) em biorreatores pneumaticos para
uma dado valor de velocidade superficial do gas na regiéo de subida (Ugs) utilizando
fluidos n&o-Newtonianos.

Porém, durante um processo fermentativo, a consisténcia do caldo

varia muito. Normalmente, comega-se com um valor baixo para o indice de
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consisténcia (K), que vai aumentando, conforme ocorre o crescimento celular, até o
momento em que 0S microrganismos comecam a morrer. Dessa forma, ndo é
possivel garantir que o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a)
seja 0 mesmo durante todo o cultivo. Por isso, na sequéncia ajusta-se uma curva de
kia para fluidos ndo-Newtonianos, em fungcéo da Velocidade superficial do gas na
regido de subida (Ugs) e de K (Pa.s"). Determinam-se, entdo, as constantes d, e e f
pela Equacédo 4.8 :

kia=dUg K' Eq. 4.8

Substituindo a Equacéo 4.8 na Equacado 4.7 obtém-se a Equacéo 4.9
que expressa a velocidade de cisalhamento média em funcdo apenas das
constantes reoldgicas (K e n) e da velocidade superficial do gas na regido de subida

(Ugs)-

1

1 b
1oz [ A USSP KT Jetn-D)
Ve = | — | — Eqg. 4.9
=21 q
4.7 Influéncia da velocidade de cisalhamento média (Ym) em

cultivos de Streptomyces clavuligerus

Para avaliar a influéncia da velocidade de cisalhamento média (Y,,) em

cultivos de Streptomyces clavuligerus foram realizados trés cultivos, um em cada
modelo de biorreator pneumatico, sob as mesmas condi¢cdes de vazao especifica de
alimentacdo de ar (3,5 vvm), que corresponde a velocidade superficial do gas na
regido de subida (Ugs) de 0,0235 m.s™ para o biorreator coluna de bolhas, 0,0565
m.s™ para o biorreator arilift de cilindros concéntricos e 0,0803 m.s* para o

biorreator airlift “split-cylinder”.
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4.7.1 Microrganismo

O microrganismo utilizado neste estudo foi a bactéria Streptomyces

clavuligerus DSM 41826, conservado na forma de células vegetativas em solucao

crioprotetora de glicerol 10% (v.v') & temperatura de -70°C.

4.7.2 Meios de cultura

Os meios de culturas utilizados no presente trabalho estdo descritos

nas Tabelas 4.4 e 4.5.

Tabela 4.4 — Composicdo do meio de cultura de reativacdo

Componente Concentracdo (g.L ™)
Glicerol 15,0
Extrato de malte 10,0
Peptona bacterioldgica 10,0
Extrato de levedo 1,00
KoHPO,4 2,50
MgS0O4.7H,0O 0,75
MOPS™ 21,0
Soluc&o de sais (mL.L ™)@ 1,00
pH 6,8

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

@1 g.L™ de MnCl,.4H,0, 1 g.L™* de FeS0,.7H,0 e 1 g.L ™ de ZnS0O,.7H,0.
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Tabela 4.5 — Composicao do meio de cultura de in6culo

Componente Concentragao (g.L D)
Glicerol 20,0
Soytone™” 17,0
Extrato de levedo 1,00
KoHPO,4 0,80
MgS0O4.7H0O 0,75
MOPS 21,0
Solucéo de sais (mL.L™) 1,00
pH 6,8

@ Soytone: hidrolisado enziméatico de proteina de soja.

O meio de cultura de producao teve uma composicdo semelhante ao
meio de indculo, exceto pela ndo adicdo de MOPS uma vez que durante os cultivos
em biorreatores, o pH foi controlado pela adicdo de acido (HCI 2 M) e base (NaOH 1
M). Durante os cultivos, antiespumante a base de silicone (0,08 mL.L™) foi

adicionado conforme a necessidade.
4.7.3 Cultivos

Os cultivos foram realizados em trés etapas basicas: reativacdo do
microrganismo, crescimento e producdo. Primeiramente, 3,5 mL de suspensédo de
células vegetativas de Streptomyces clavuligerus mantidas em criotubos foram
inoculados em Erlenmeyers de 500 mL contendo 50 mL de meio de reativacdo, em
seguida foram incubados por 24 horas a 28°C e 250 rpm, em mesa incubadora
rotativa da New Brunswich Scientific, Inc., modelo G-25 com controles de
temperatura e agitacdo. Posteriormente, 5 mL dessa suspenséo foram transferidos
para Erlenmeyers de 500 mL contendo 45 mL de meio de cultura de inéculo e,
novamente, incubados por 24 horas a 28°C e 250 rpm.

Na etapa de producéo, apds a etapa de crescimento, transferiu-se para
o biorreator o volume de caldo resultante da etapa de in6culo de tal modo que
correspondesse a 10% v.v* do volume total de caldo. Os cultivos foram realizados
em batelada nos biorreatores pneumaticos coluna de bolhas, airlift “split-cylinder” e

airlift de cilindros concéntricos.
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Amostras de 25 mL foram retiradas de trés em trés horas para as
andlises, totalizando 48 horas de cultivo. Em todas as amostras foram determinados
0s parametros reoldgicos dos caldos de cultivo (indice de consisténcia, K, e indice
de comportamento de escoamento, n), a 28°C, em um redmetro digital LV-DVIII+ de
cilindros concéntricos da BROOKFIELD ENGINEERING e a concentracdo celular
através do método da massa seca, obtida por filtragdo a vacuo e secagem a 105°C

por 24 horas.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta primeira etapa do trabalho, as diferentes configuracbes de
biorreatores pneumaticos foram caracterizadas em funcédo dos parametros retencao
gasosa global (eg) e coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a). Os
resultados obtidos sao discutidos a seguir.

5.1 Retencao Gasosa Global ( €g)

A determinacgéo da retencao gasosa global (eg) em diversas condi¢des
de operacado é essencial para o projeto e operacdo de um reator multifasico como é
0 caso de um biorreator pneumatico (Chisti e Moo-Young, 1988).

A fracdo volumétrica de gas no reator ou retencdo gasosa global (gg) €
um parametro fundamental para a constru¢cao do reator, pois determina o tempo de
permanéncia do gas no liquido, controla a area interfacial gas-liquido e determina a
transferéncia de massa da fase gasosa para a fase liquida.

Para os trés tipos de biorreatores pneumaticos estudados, em
operacdo com agua destilada a 28°C, foram obtidas as reten¢des gasosas globais
(ec) através da Equacgédo 3.2.

A Figura 5.1 apresenta os resultados de retencdo gasosa global (€g)
em funcdo da vazdo especifica de alimentacdo ar (@) para os 3 biorreatores
pneumaticos avaliados neste estudo, sendo que @, € dado em vvm (volume de ar

por volume de meio por minuto ou @y = Qa/V).
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Figura 5.1 — Retencéo gasosa global (eg) em fungdo da vazéo especifica de alimentacdo de ar (@)

para os trés biorreatores pneumaticos.

As retencfes gasosas globais (¢g) apresentaram valores que variaram
entre 15 e 18% nos trés tipos de biorreatores avaliados. No biorreator airlift de
cilindros concéntricos foi observada o maior valor de retencdo gasosa global (eg) de
0,1754, na condicdo de operacdo maxima de 10 vvm (Ug=0,1617 m.s™?). No
biorreator airlift tipo “split-cylinder” foi alcancado o valor de 0,1576 para g também a
10 vvm, o que corresponde a velocidade superficial de gas na regido de subida (Ugs)
de 0,2296 m.s™, enquanto que no biorreator coluna de bolhas atingiu-se o valor
méaximo de 0,1480 para £ & Ugs de 0,06683 m.s™.

Chisti e Moo-Young (1988) propuseram uma correlagcéo para descrever
a retengdo gasosa global (eg) em funcdo apenas de Ug. Esta correlagdo
representada pela Equacado 5.1 € aplicavel para biorreatores tipo coluna de bolhas e
airlift. Os autores trabalharam com biorreator coluna de bolhas utilizando o sistema

ar-agua.
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€6 = N.Ugs” Eq. 5.1
onde n e w séo constantes.

Utilizando os dados experimentais da Figura 5.1 para os trés tipos de
biorreatores, o modelo proposto foi ajustado obtendo-se as seguintes equacoes:

1. Coluna de bolhas:
£c = (1,084+0,065).U 47300019 (R?=0,996) Eq. 5.2

2. “Split-cylinder”:
£c = (0,54120,017).U 4 08290:018) (R?=0,998) Eg. 5.3

3. Cilindros concéntricos:
£c = (0,48620,012).U 402470011 (R?=0,97) Eq. 5.4

Para uma melhor visualizacdo da qualidade dos ajustes obtidos pelas

Equacbes 5.2, 5.3 e 5.4, a Figura 5.2 mostra que quase a totalidade dos desvios

entre os valores experimentais e calculados séo inferiores a 10%.
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Figura 5.2 — Comparacao entre valores calculados (Equacdes 5.2, 5.3 e 5.4) e experimentais de

retencdo gasosa global (¢g) para dgua destilada a 28°C nos trés tipos de bioreatores.

Paralelamente aos experimentos para determinacdo da velocidade de
cisalhamento média (Y,,), foram realizadas medidas de retengdo gasosa global (eg)
nos biorreatores em operagédo com as sete solucdes de glicerol, a 28°C, utilizadas no
presente estudo. O intuito dessa analise foi avaliar a influéncia da viscosidade na
retencéo gasosa global (¢g) e na velocidade de cisalhamento media (Y, ). Os dados
experimentais de retencdo gasosa para cada fluido em funcdo da velocidade

superficial de gas na regido de subida (Ugs) estdo expostos na Figuras 5.3, 5.4 e
5.5.
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Figura 5.3 - Retengdo gasosa global (¢g) em funcdo de Uy para as sete solugdes de glicerol no

biorreator coluna de bolhas.
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Figura 5.4 - Retengéo gasosa global (sg) em fungéo de Uy para as sete soluges de glicerol no

biorreator airlift tipo “split-cylinder”.
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Figura 5.5 - Retengdo gasosa global (¢g) em funcdo de Uy para as sete solugdes de glicerol no

biorreator airlift de cilindros concéntricos.

De posse dos dados experimentais foi proposto o ajuste de uma
correlacdo baseada no trabalho de Shariati et al. (2007) representada pela Equacao
5.5 que relaciona £z com a velocidade superficial de gas na regido de subida (Ugs) e

com a viscosidade dinamica da fase liquida ().
£c= a.Ugs".\° Eq. 5.5
onde a, b e ¢ sdo constantes.

As equacgles que seguem representam as correlagdes ajustadas aos

valores experimentais para cada modelo de biorreator:

1. Coluna de bolhas:
€6 = (1,37520,154).U 4 0-83120.029) |(0.0020,015) (R?=0,96) Eq. 5.6
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2. “Split-cylinder”:
£c = (0,63720,085).U ;081920.039) (0.014:0,022) (R*=0,94) Eqg. 5.7

3. Cilindros concéntricos:
£c = (0,41240,038).U 5 0:60820.020) |(-0.09820,015) (R?=0,96) Eg. 5.8

Observando os valores dos expoentes da viscosidade nas Equacdes
5.6, 5.7 e 5.8, constata-se que, diferentemente de Ugs, | Ndo apresentou grande
influéncia na retencdo gasosa global (¢g) nos trés biorreatores estudados. O
comportamento da retencdo gasosa para fluidos Newtonianos estd em concordancia
com os resultados obtidos por Koide et al. (1983), ratificados posteriormente por
Cerri (2009), onde a retengcéo gasosa nao variou significativamente com o aumento
da viscosidade.

Para uma melhor visualizacdo da qualidade dos ajustes obtidos pelas
Equacbes 5.6 , 5.7 e 5.8, a Figura 5.6 mostra que a grande maioria dos desvios esta

dentro de uma faixa de erro de 20%.
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Figura 5.6 — Comparacao entre valores calculados (Equacdes 5.6 , 5.7 e 5.8) e experimentais de
retengéo gasosa global (¢g) para as sete solu¢Bes de glicerol nos biorreatores estudados.
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Medidas de retencdo gasosa global (eg) também foram realizadas com
as cinco solugbes de goma xantana, nos trés modelos de biorreatores.
Diferentemente dos fluidos Newtonianos, a retencéo gasosa global (eg) diminuiu com
o aumento do indice de consisténcia (K), uma vez que os expoentes desses nos trés
casos apresentaram um valor negativo mais expressivo. As medidas de retencéo

gasosa foram correlacionadas pelas Equacbes 5.9, 5.10 e 5.11:

1. Coluna de Bolhas:
£c = (0,901+0,089).U 477220032 (-0.190:0016) (R?=0,96) Eg. 5.9

2. “Split-Cylinder”:
£c = (0,39720,018).U 40 717*0:024) K (0.163£0,012) (R?=0,98) Eq. 5.10

3. Cilindros Concéntricos:
£c = (0,44620,042).U 406230.040) (-0.2320,021) (R?=0,92) Eqg. 5.11

No presente trabalho a influéncia da reologia do fluido n&do Newtoniano
esta representada nas Eq. 5.9, 5.10 e 5.11 pelo indice de consisténcia (K). Pode-se
observar bons ajustes das equacfes aos valores experimentais. Com relagdo a
influéncia de K, o mesmo influencia a retencéo gasosos global (¢g), no entanto em
menor grau que a velocidade superficial do gas na regido de subida (Ugs). Ainda,
observa-se pelos parametros estimados que a influéncia de K em &g praticamente
independe do modelo de biorreator.

A diminuicdo da reten¢cdo gasosa global (¢g) com o aumento do indice
de consisténcia (K), é resultado do tipo de escoamento e também da alta
coalescéncia de bolhas que ocorre em fluidos ndo-Newtonianos, sendo que esse
tipo de escoamento ndo ocorre com fluidos Newtonianos.

A comparacdo entre valores de retencdo gasosa calculados pelas
Equacbes 5.9, 5.10 e 5.11 e os valores experimentais para fluidos ndo-Newtonianos
estdo apresentados na Figura 5.7, que mostra que a grande maioria dos desvios
esta dentro de uma faixa de erro de 20%.
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Figura 5.7 — Comparacédo entre valores calculados (Equacdes 5.9, 5.10 e 5.11) e experimentais de

retencéo gasosa global (¢g) para fluidos ndo-Newtonianos nos biorreatores estudados.

5.2 Transferéncia de oxigénio

5.2.1 Efeito da velocidade superficial do gas na re gido de subida
(Ugs) no coeficiente volumeétrico de transferéncia de ox igénio (k La) utilizando

agua destilada como fase liquida

A segunda etapa deste trabalho foi a obtencéo de curvas de coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em funcdo da velocidade superficial
do gas na regido de subida (Ugs) para os trés modelos de biorreatores estudados,
utilizando como fase liquida agua destilada a 28°C. A Figura 5.8 ilustra os valores

obtidos de k.a em funcdo da vazao especifica de alimentacéo de ar.
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Figura 5.8 — k,a em funcdo da vazéo especifica de alimentagéo de ar (@) para os trés modelos de

biorreatores operados com agua destilada a 28°C.

Alguns pesquisadores correlacionaram dados de kia com Ugs utilizando
equacdes do tipo da Equacado 5.12, com duas constantes (3 e ¢, que dependem da
escala de operacdo, das dimensbes do sistema e das propriedades fisicas da
mistura gas-liquido (CHISTI, 1989).

kia = B.Ugs? Eq. 5.12

Ajustando a Equacdo 5.12 aos dados experimentais obtidos, foram

geradas as equacgdes que seguem para 0s trés tipos de biorreatores:

1. Coluna de bolhas:
kia = (0,318+0,020). U @250+0:010) (R?=0,996) Eq. 5.13

2. “Split-cylinder”:
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kia = (0,368+0,011).U 4 083220.018) (R?=0,998) Eq. 5.14

3. Cilindros concéntricos:
kia = (0,471+0,014). U 700+0.029) (R?=0,98) Eq. 5.15

Mirén et al. (2000) correlacionaram o k.a com a velocidade superficial
do gas na regido de subida (Ugs) para os mesmos modelos de biorreatores avaliados
nesse trabalho: coluna de bolhas, airlift tipo “split-cylinder” e airlift de cilindros
concéntricos, entretanto, com caracteristicas geométricas diferentes dos exemplares
estudados no presente trabalho e com volume util de 60 L. Utilizando agua de
torneira como fase liquida, os autores ajustaram o modelo representado pela

Equacéo 5.16 aos dados experimentais para os trés modelos de biorreatores:

a

ka= — o
(Ugsb - 1)

Eq. 5.16

onde:
a e b: constantes que dependem da escala de operagéo, das dimensdes do sistema

e das propriedades fisicas da mistura gas-liquido.

Em cada biorreator avaliado, os autores encontraram diferentes valores
de a e b. Para o biorreator coluna de bolhas, a=0,874 e b=-0,979. Para o biorreator
airlift tipo “split-cylinder”, a=0,837 e b=-0,971. E, por fim, para o biorreator airlift de
cilindros concéntricos, a=0,641 e b=-0,935. No entanto, observa-se que os valores
de a e b ndo apresentaram grandes diferencas.

Na Figura 5.9 estdo apresentadas as curvas correspondentes aos
valores de k a obtidos pelas correlagdes propostas por Miron et al. (2000) para os
trés modelos de biorreatores, bem como aquelas obtidas pelas correlacdes obtidas
no presente trabalho para os tipos de biorreatores estudados. E possivel visualizar
gue as curvas para cada modelo de reator sdo semelhantes e acompanham uma

mesma tendéncia.
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Figura 5.9 — Correlacbes obtidas neste estudo: (H) Coluna de bolhas, (@) “Split-cylinder”, (A)
Cilindros concéntricos. Correlaces obtidas por Mirdn et al. (2000): (1) Coluna de bolhas, (O) “Split-

cylinder”, (A) Cilindros concéntricos.

Para uma melhor visualizacdo da qualidade dos ajustes obtidos nas
Equacbes 5.13 , 5.14 e 5.15, a Figura 5.10 mostra que a grande maioria dos desvios
esta dentro de uma faixa de erro de 5%.

56



0 —

e
. = Coluna de bolhas +5% " A
o12L © "Split-cylinder" P 2 |
' e Cilindros concéntricos 7
- “w® -B%
Ve
0,10 - =
’ v )’/
L e ]
e
_. 0,08} ~ |
— 7
2 ! g 1
$ 0,06 g
[} = —
<'i:$_l ! 7z /[]/
4 L e i
e
0,04 7 =
i B ]
P 74
0,02 & =
0100 | | | | | | | | | | | | |

0,00 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10 0,12 0,14

-1
I’(L{:)'calc (S )

Figura 5.10 — Comparacéao entre valores calculados (Equacdes 5.13, 5.14 e 5.15) e experimentais de

k a para agua destilada, a 28°C, para os trés tipos de biorreatores.

5.2.2 Efeito da velocidade superficial do gas na re gido de subida
(Ugs) e da viscosidade ( M) no coeficiente volumétrico de transferéncia de

oxigénio (k La)

Segundo Moo-Young et al. (1987), o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a) depende da velocidade superficial de gas, da
geometria do reator e também das propriedades fisicas do fluido. A viscosidade do
fluido tem um efeito muito significativo na transferéncia de oxigénio da fase gasosa
para a fase liquida. Para ilustrar esse efeito foram determinados valores de k.a para
fluidos Newtonianos com diferentes viscosidades (Tabela 4.1) nos trés modelos de

biorreatores. As Figuras 5.11, 5.12 e 5.13 ilustram o efeito da viscosidade no k a.
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Figura 5.11 - k.a em fungéo de Ugs para diferentes fluidos Newtonianos (biorreator coluna de bolhas).
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Figura 5.12 - k.a em funcéo de Uy para diferentes fluidos Newtonianos (biorreator airlift tipo “Split-

cylinder”).
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Figura 5.13 - ka em funcéo de Uy para diferentes fluidos Newtonianos (biorreator de cilindros

concéntricos).

Pode-se observar que os valores de k.a foram muito afetados pelo
aumento da viscosidade dos fluidos. Para exemplificar, no reator airlift de cilindros
conceéntricos, o maior valor de k a foi encontrado com agua destilada (4 = 0,84-10°
Pa.s) a Uy de 0,16172 m.s* foi igual a 0,13279 s™*. Para o mesmo biorreator
operado com o mesmo valor de Ugs com uma solugéo de glicerol aproximadamente
4,4 vezes mais viscosa que a agua (glicerol 40% v/v - p = 3,6653-10° Pa.s), obteve-
se um valor de k.a de 0,0288 s™, 78% menor do encontrado para a 4gua, provando
gque o aumento da viscosidade influencia fortemente a transferéncia de oxigénio para
a fase liquida, dificultando-a. A mesma tendéncia foi observada nos trés modelos de
reatores.

Mehrnia et al. (2005) pesquisaram a transferéncia de oxigénio em
biorreatores airlift de cilindros concéntricos de 24 L de volume util, com fluidos a
base de petréleo, mostrando que a viscosidade também influenciou nos valores de

kia. Os autores propuseram uma relacdo para demonstrar os efeitos da velocidade
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superficial do gas e da viscosidade no k.a, seguindo a forma da Equacgédo 4.5, e

encontraram a seguinte correlagéo:
kia = 0,235.Ugs> "7 0110 Eq. 5.17

Esta correlagdo descreveu bem 85% dos pontos experimentais com
erro maximo de 20%. Cerri et al. (2008) utilizando a mesma correlacédo para ajuste
de resultados experimentais obtidos em biorreator airlift de cilindros concéntricos de
5 L de volume util operado com diferentes solu¢des de glicerol, mostraram que o
efeito da viscosidade no ki a foi muito maior que o observado por Mehrnia et al.

(2005). A Equacéao 5.18 mostra a correlacdo encontrada por Cerri et al. (2008).
kia = 0,01304.U4s" 8% 0% Eq. 5.18

Os valores experimentais de k a obtidos para agua destilada e sete
diferentes solugbes de glicerol em dez diferentes valores de Ug foram
correlacionados para cada um dos 3 modelos de biorreatores de acordo com as
Equacbes 5.19, 5.20 e 5.21:

1. Coluna de bolhas:
kia = (7,8-107£1,2-10).Ugs%284£0:027) |(-0:859:0.019) (R?=0,97) Eq. 5.19

2. “Split-cylinder”;
kia = (3,5-:10%45,0-10°%). U, 08220:030) |(0.97920019) (R*=0,98) Eq. 5.20

3. Cilindros concéntricos:
kia = (1,8-107%44,2.10°%). Uy 097+0:040) |(-1,10420039) (R*=0,95) Eq. 5.21

Os altos valores de coeficiente de correlacdo (R?) evidenciam o bom
ajuste das correlacdes propostas. Como esperado, o k_a é afetado positivamente por
Ugs € negativamente pela viscosidade (1), como mostra os sinais dos expoentes de

Ugs € M que apresentam sinais contrarios.
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Pode-se observar ainda que, apesar das Equagbes 5.17, 5.18 e 5.19
serem todas propostas para fornecer o valor de k,a em biorreator modelo airlift de
cilindros concéntricos, suas constantes se diferem, devido as diferencas geométricas
entre os biorreatores utilizados em cada estudo, as propriedades fisicas da mistura
gas-liquido, bem como as faixas experimentais de Ugs € J.

Na Figura 5.14 é possivel visualizar os valores de k.a experimentais
(kLaexp) €m fungdo dos valores de k.a calculados (k.acac) através das Equacdes
5.19, 5.20 e 5.21. Pode-se observar, ainda, que a maioria dos desvios entre valores

experimentais e calculados séo inferiores a 20%.
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Figura 5.14 — Comparacdao entre valores calculados (Equacdes 5.19 , 5.20 e 5.21) e experimentais de
k a para fluidos Newtonianos nos trés tipos de biorreatores estudados.

5.2.3 Efeito da velocidade superficial do gas na re gido de subida
(Ugs) e do indice de consisténcia do fluido (K) no coef iciente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k _a)

Semelhantemente ao que foi realizado para fluidos Newtonianos, dez
valores experimentais de k a foram obtidos para cinco diferentes solucfes de fluido
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nao-Newtoniano (solu¢cées de goma xantana — Tabela 4.2) a dez valores diferentes
de velocidade superficial de gas (Ugs). As Figuras 5.15, 5.16 e 5.17 mostram o
comportamento do kia em fungéo de Ugs para as solugbes estudadas em cada
biorreator.

Como esperado, o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

(kLa) diminuiu com o aumento da concentracdo das solugbes de goma xantana.
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Figura 5.15 - k,a em funcéo de Uy para os fluidos n&o-Newtonianos (Coluna de bolhas).
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Figura 5.17 - k,a em fungéo de Uy para os fluidos ndo-Newtonianos (biorreator airlift de cilindros

concéntricos).
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Kawase e Hashiguchi (1996) observaram que o k.a foi praticamente
independente do indice de comportamento de escoamento do fluido (n) para agua,
carboxi-metil celulose e solucbes de goma xantana. Baseado nesses argumentos,
neste estudo, o k.a foi relacionado apenas com Ugs e o indice de consisténcia (K),
ignorando a influéncia do indice de comportamento de escoamento do fluido (n),
conforme a Equacéo 4.7 . As correlagbes obtidas para os trés biorreatores séo

apresentadas na sequéncia.

1. Coluna de bolhas
ka = (5,28[107%44,2[10°%). U 049:0.024) (0:5240.019) (R?=0,97)  Eq.5.22

2. “Split-cylinder”
kia = (4,66[107+3,8[10™3).U,*001#0.038) [ (0,55420,026) (R*=0,95) Eqg. 5.23

3. Cilindros concéntricos
kia = (4,36[10242,3[10°%).Uge"-342£0:023) K (-0.679:0.017) (R?=0,98) Eq. 5.24

Os altos valores de coeficiente de correlacdo (R%) evidenciam o bom
ajuste das correlagdes. Como esperado, o ka é afetado positivamente por Ugs €
negativamente pelo indice de consisténcia do fluido (K), como mostra os sinais dos
expoentes de Ugs € K que apresentam sinais contrarios.

Na Figura 5.18 € possivel visualizar os valores de k,a calculados
(k,acac) através das Equagbes 5.22, 523 e 5.24 em funcdo dos valores
experimentais de kia (kiaexp). Pode-se observar, ainda, que a maioria dos desvios

entre os valores experimentais e os calculados é inferior a 10%.
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Figura 5.18 — Comparacéao entre valores calculados (Equacdes 5.22 , 5.23 e 5.24) e experimentais de

k a para fluidos ndo-Newtonianos nos trés modelos de biorreatores.

5.3 Velocidade de cisalhamento media (V)

A partir dos valores de kia obtidos para os fluidos ndo-Newtonianos,
das constantes a, b e ¢ da Equacdo 4.5 estimadas para os trés biorreatores
(Equacdes 5.19, 5.20 e 5.21 ), e das constantes d, e e f da Equacéo 4.7 foi possivel

obter as equagdes de previsdo da velocidade de cisalhamento média (y,,) para

cada modelo de biorreator (Equagbes 5.25, 5.26 e 5.27 ), conforme metodologia

descrita no item 4.6. Sao elas:

1. Coluna de bolhas

¥m = (7,38 007 U, ¢ K 0389)n1 Eq. 5.25

2. “Split-cylinder”

65



1
Y = (6,5 1073 [ "% K432y Eq. 5.26

3. Cilindros concéntricos

¥m = (6,95 0107 U 04 K035 )1 Eq. 5.27

As Equacbes 5.25, 5.26 e 5.27 fornecem a estimativa direta da

velocidade de cisalhamento média (y,,) a partir dos dados experimentais da

velocidade superficial do gas na regiéo de subida (Ugs) e dos parametros reolégicos

do fluido (K e n) em cada modelo de biorreator estudado. As Figuras 5.19, 5.20 e

5.21 ilustram os valores de velocidade de cisalhamento média (Y,,) calculados em

funcdo de Ugs para fluidos ndo-Newtonianos em cada modelo de biorreator.
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Figura 5.19 — Velocidade de cisalhamento média (Y,,) no biorreator coluna de bolhas em fungéo da

velocidade superficial do gas na regido de subida (Ugs) para solugdes de goma xantana
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Figura 5.20 — Velocidade de cisalhamento média (Y,,) no biorreator airlift tipo “split-cylinder” em

funcéo da velocidade superficial do gas na regiéo de subida (Ugs) para solugdes de goma xantana
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Figura 5.21 — Velocidade de cisalhamento média (Y,,) no biorreator airlift de cilindros concéntricos

em funcéo da velocidade superficial do gas na regiéo de subida (Ugs) para solu¢des de goma xantana

Conforme pode ser observado nas Figuras 5.19, 5.20 e 5.21, os
valores da velocidade de cisalhamento meédia (Y,,) tiveram um acréscimo com 0
aumento da velocidade superficial do gas na regido de subida (Ugs), até que um
valor maximo de Yy, fosse atingido, para todas as solugbes de goma xantana
utilizadas neste estudo, nos trés modelos de biorreatores. Em seguida, a velocidade
de cisalhamento media (Y, ) diminuiu com o aumento de Ugs.

Para um valor constante de Ugs, a velocidade de cisalhamento media (
Ym ) diminuiu com o aumento da concentra¢éo das solugbes de goma xantana ou
com o0 aumento do indice de consisténcia (K) e diminuicdo do indice de
comportamento de escoamento (n), independente do modelo de biorreator avaliado.

Esses comportamentos foram justificados por Cerri et al. (2008) para

biorreator airlift de cilindros concéntricos de 5 L. “O coeficiente convectivo de

transferéncia na fase liquida (k.) aumenta com o aumento de Ugs devido a
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diminuicdo na espessura da pelicula ao redor da bolha de gas. A &rea interfacial de
troca de massa (a) aumenta conforme se aumenta Uy, como consequéncia de um
aumento na retencdo gasosa global (gg), até um valor maximo de Ugs. Depois desse
valor maximo de Ugs, enquanto k. e gg continuam aumentando com o aumento de
Ugs, a area interfacial de troca de massa (a) comega a diminuir devido a
coalescéncia de bolhas e, portanto, k a é diretamente afetado.” O presente estudo
mostra que essa € uma tendéncia que também ocorre nos biorreatores airlift tipo

“split-cylinder” e coluna de bolhas. Nos trés modelos de biorreatores, o valor maximo

de V,, foi atingido com valores de Uy de 0,020, 0,045 e 0,050 m.s™

respectivamente, para os biorrreatores coluna de bolhas, airlift tipo split-cylinder” e
airlift de cilindros concéntricos. Com o aumento desses valores, Y,, diminui,
mostrando que a coalescéncia de bolhas € uma caracteristica visivel, ndo apenas no
biorreator airlift de cilindros concéntricos, mas também nos biorreatores airlift “split-

cylinder” e coluna de bolhas.

Analisando ainda as Figuras 5.19, 5.20 e 5.21 , os valores maximos de

velocidade de cisalhamento média (Y, ) foram diferentes para os trés modelos de

biorreatores avaliados. Entretanto, comparando os valores de Y, , € possivel notar
gue os maiores valores foram encontrados para o biorreator airlift de cilindros
concéntricos, seguido pelo biorreator airlift tipo “split-cylinder” e, finalmente, pelo
biorreator coluna de bolhas, este com os menores valores. Parece haver uma

relacéo direta entre a velocidade de cisalhamento média (y,,) e a capacidade do

biorreator de produzir circulacdo interna. Para o biorreator airlift de cilindros
concéntricos, que produz uma eficiente circulagao interna, Yy, alcancou valores
préximos & 17000 s, utilizando solugdo de goma xantana & concentracdo de 1,0
g.L™* como fluido ndo-Newtoniano. Apesar do biorreator airlift tipo “split-cylinder” ser
um biorreator de circulagao interna, ele ndo a faz com a mesma eficiéncia do
biorreator airlift de cilindros concéntricos devido a sua propria geometria, alcancando

dessa forma, valores maximos de V,, préximos a 11000 s, sob as mesmas

condi¢cBes experimentais. No biorreator coluna de bolhas, que néo produz circulacéo

interna, a velocidade de cisalhamento media (Y, ) atingiu valores proximos a 8000 s’

1
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E possivel observar, ainda, que a velocidade de cisalhamento média (
Ym ) tem relacéo direta com a retenc¢éo gasosa global (¢g), uma vez que esta afeta a
turbuléncia do sistema de maneira positiva, aumentando o namero de bolhas
presentes no biorreator. O biorreator coluna de bolhas apresentou os menores
valores de velocidade de cisalhamento média (Y,,) quando comparado aos outros
dois biorreatores estudados. Isso € devido ao fato da retencdo gasosa global (€g)
nesse biorreator ser menor entre os trés modelos estudados. A g variou em torno
de 14% para fluidos Newtonianos a uma vazao de ar especifica (@) de 10 vwvm (50
L.min) para esse modelo de biorreator, alcancando um valor maximo de Ym de
8200 s™. Ja no biorreator airlift tipo “split-cylinder”, no qual e variou em torno de
17% nas mesmas condi¢es de vazéo de alimentagédo de ar, Y, atingiu um maximo
de 11000 s™. J& para o biorreator airlift de cilindros concéntricos, g variou préximo a
20%, com um valor maximo de V,, de 17100 s™.

Para fins comparativos, a Figura 5.22 ilustra os resultados de
velocidade de cisalhamento media (Y, ) encontrados neste estudo e aqueles obtidos

de correlacbes disponiveis na literatura para biorreatores pneumaticos. Na
comparacdo, foi utilizada como fluido solucdo de goma xantana 2,5 g.L?, que
apresenta propriedades reoldgicas similares as de um caldo de fermentacdo ndo
muito viscoso (K=1,021 Pa.s" e n=0,27).

70



14000 ~ \ \ \ ‘

12000 [~ =

10000 [~ =

O

8000
5000

v, (s7)

4000 7
3000 7
2000 7
1000 7

Figura 5.22 - Velocidade de cisalhamento média (Y,) em funcdo da velocidade superficial do gas na

regido de subida (Ug) para biorreatores pneumaticos: (I>) Nishikawa et al. (1977), (A) Chisti and
Moo-Young (1989), (<) Shi et al. (1990), (V) Kawase and Kumagai (1991), () Contreras et al.
(1999), (O) Cerri et al. (2008) e presente estudo - (A) coluna de bolhas, (®) split-cylinder e (H) airlift

de cilindros concéntricos

Pode-se observar que os valores de velocidade de cisalhamento média
(Y, ) obtidos pela metodologia proposta e os valores obtidos pelas correlagées da

literatura para diferentes biorreatores pneumaticos apresentam boa concordancia e
mesma ordem de magnitude, com excec¢do a correlagdo de Contreras et al. (1999)
proposta para fluidos Newtonianos.

As Unicas correlacbes usadas para estimar Y, que consideram 0s

parametros reoldgicos do fluido, sdo as propostas por Kawase e Kumagai (1991) e
Cerri et al. (2008). A primeira, apesar de levar em consideracdo as propriedades

reolégicas K e n no calculo de y,, € muito geral e prediz a velocidade de
cisalhamento media (Y,,) sem considerar o tipo de biorreator pneumatico (coluna de

bolhas e biorreatores airlift de circulagcéo interna ou externa). A segunda é especifica
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para biorreator airlift de cilindros concéntricos. Entretanto, os valores de VY,

encontrados pelos autores foram inferiores ao do presente trabalho, devido aos
baixos valores de ki a obtidos em um biorreator contendo um aspersor de gas com

diferentes caracteristicas geométricas do utilizado no presente estudo.

5.4 Velocidade de cisalhamento meédia ( Y,,) em cultivos de

Streptomyces clavuligerus

Para fins comparativos, a velocidade de cisalhamento média (y,,) foi

avaliada durante cultivos de Streptomyces clavuligerus nos trés modelos de
biorreatores, sob as mesmas condi¢cdes experimentais de alimentacao de (3,5 vvm).
Durante um cultivo em batelada, o indice de consisténcia (K) do caldo de
fermentacdo aumenta, enquanto o indice de comportamento de escoamento (n)
diminui, uma situacdo comparavel ao que esté ilustrado nas Figuras 5.19, 5.20 e
5.21. No comec¢o do cultivo, o consumo de oxigénio é baixo, uma vez que a
concentracao celular é pequena. Com o crescimento celular, o consumo de oxigénio
vai aumentando. Por isso, € importante definir um perfil de aeracéo durante o cultivo
de forma a fornecer oxigénio suficiente para as células, evitando uma condicdo de
alto cisalhamento no biorreator.

A Figura 5.24 ilustra o comportamento do indice de consisténcia (K)
durante os cultivos de Streptomyces clavuligerus nos trés modelos de biorreatores
estudados. O maior valor de K méaximo (Knax) foi encontrado no cultivo realizado no
biorreator coluna de bolhas e o menor no cultivo realizado no biorreator airlift de
cilindros concéntricos. Um valor intermediario de Kna foi observado no cultivo

realizado no biorreator airlift “split-cylinder”.
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Figura 5.24 — Perfil do indice de consisténcia (K) durante os cultivos nos trés biorreatores

A Figura 5.25 ilustra o comportamento do crescimento celular nos trés
modelos de biorreatores. Os maiores valores de concentracdo celular (em g.L™)
foram encontrados no cultivo realizado no biorreator coluna de bolhas e os menores
valores no biorreator airlift de cilindros concéntricos. Valores intermediarios foram
encontrados para o biorreator airlift “split-cylinder”. Na sequéncia, a Figura 5.26
ilustra o perfil da velocidade de cisalhamento média (Y,,) durante cultivos de
Streptomyces clavuligerus nos trés modelos de biorreatores. Uma vez que a

metodologia utilizada para estimar Yy, € usada para fluidos n&o-Newtonianos, e

caldos de fermentacdo apresentam comportamento Newtoniano no inicio da

fermentagdo, os valores experimentais de velocidade de cisalhamento média (Y, )

foram calculados a partir de 15 horas de cultivo.
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Conforme pode ser observado na Figura 5.26 , os maiores valores de

velocidade de cisalhamento média (Y, ) foram encontrados no cultivo em biorreator

airlift de cilindros concéntricos. A velocidade de cisalhamento média (Y,, ) variou em

torno de 2500 s*. Em contrapartida, os menores valores para o indice de
consisténcia (K) foram encontrados nesse biorreator, variando em torno de 1,14
Pa.s", e a concentracdo celular maxima obtida foi de 9,2 g.L™. J& no biorreator airlift

tipo “split-cylinder”, a velocidade de cisalhamento média (Y,,) variou em torno de
2000 s™ e, como conseqiiéncia desse decréscimo na V,,, houve um acréscimo nos

valores do indice de consisténcia (K), que variaram em torno de 1,34 Pa.s". Nesse

cultivo, a concentracdo celular maxima obtida foi de 12,8 g.L™ . Por dltimo, no

biorreator coluna de bolhas, a velocidade de cisalhamento média (y,,) variou em

torno de 1765 s™. Conseqiientemente, os maiores valores de indice de consisténcia
foram encontrados nesse cultivo, alcangcando um méaximo de 1,73 Pa.s". E, ainda, os
maiores valores de concentracdo celular entre os trés cultivos, também foram
encontrados neste modelo de biorreator, chegando a 13,6 g.L™.

E importante observar que o indice de consisténcia (K) e a

concentragéo celular, estdo diretamente relacionados a saude estrutural do micélio.

Quanto maior a velocidade de cisalhamento média (Y, ), maior o grau de ruptura

das hifas vegetativas da bactéria, o que gera caldos de fermentacdo menos
viscosos, com indices de consisténcia (K) menores, assim como menores
concentracdes celulares.

Campesi et al. (2009) utilizaram a mesma metodologia aplicada no

presente estudo para determinar a velocidade de cisalhamento média (Y,,) em

funcdo da frequéncia de rotagdo do impelidor (N) e dos parametros reologicos de
fluidos ndo-Newtonianos (K e n) em biorreator convencional tipo tanque agitado e
aerado de 5 L de capacidade util. Cultivos utilizando o0 mesmo meio de cultura
utiizado nesse trabalho foram realizados a 700, 800, 900 e 1000 rpm,
respectivamente. Os autores concluiram que, de maneira geral, quanto maior a
frequéncia de rotacdo do impelidor (N), maior a velocidade de cisalhamento média (

Ym ) durante os cultivos. A velocidade de cisalhamento média (Y,,) estabilizou num

valor préximo a 1200 s no cultivo realizado & 1000 rpm, enquanto no cultivo
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realizado no biorreator coluna de bolhas neste estudo, os valores de Yy, foram

proximos a 1765 s*. Rosa et al. (2005) mostraram que em biorreatores
convencionais, quanto maior a velocidade de cisalhamento meédia (Y,,), menor o
crescimento celular. Um cultivo de Streptomyces clavuligerus realizado a 800 rpm
apresentou um valor maximo para o indice de consisténcia (K) de 3,20 Pa.s",
enguanto um cultivo realizado a 1000 rpm, apresentou como valor maximo para K de
2,23 Pa.s". Comportamento semelhante foi observado no presente estudo, uma vez

gue o maior crescimento celular foi observado no biorreator coluna de bolhas, que

apresentou menores valores de Yy, e 0s menores valores de concentra¢do celular

foram observados no biorreator airlift de cilindros concéntricos, que apresentou 0s

maiores valores de V., .
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6. CONCLUSAO

A metodologia empregada nos biorreatores pneumaticos para

correlacionar a velocidade de cisalhamento média (Y,,) com a velocidade superficial

do gas na regido de subida (Ugs) e as propriedades reologicas do fluido (K e n)

mostrou-se coerente. Os valores obtidos para a velocidade de cisalhamento média (
Ym ) ficaram proximos aos valores dados por correlagdes presentes na literatura e foi
possivel comparar adequadamente Yy, nos trés modelos de biorreatores estudados.

Além disso, essa metodologia mostrou-se mais adequada e completa que as demais
metodologias presentes na literatura, pois é esperado, que a velocidade de

cisalhamento média (Y,,) seja dependente da capacidade de transferéncia de
oxigénio, e desta forma, da reologia do fluido e do tipo de biorreator.

A velocidade de cisalhamento média (Y,,), que €& fungcdo do k.a,
mostrou também ser funcdo da retencdo gasosa global (eg). Altos valores de Yy,
foram encontrados para os biorreatores com os maiores valores de €. ISSO mostra

uma dependéncia direta entre esses parametros. E, ainda, a capacidade de produzir

circulacéo interna também mostrou afetar a velocidade de cisalhamento média (Y, ).
O biorreator airlift de cilindros concéntricos alcancou valores de y,, perto de 17100
s?, ja o biorreator airlift “split-cylinder” atingiu valores de Ym Proximos a 11000 ste
o bioreator coluna de bolhas, y,, chegou a valores proximos de 8200 s™. Os dois

primeiros geram circulagao interna, enquanto o coluna de bolhas néo.

Com relagéo a influéncia da velocidade de cisalhamento média (Y,,)
nos cultivos de Streptomyces clavuligerus com as mesmas composi¢cdes de meios
de cultivo e condi¢cbes de pH, temperatura e aeragcao, mas sob diferentes condi¢des
de cisalhamento, conclui-se que a metodologia foi aplicada satisfatoriamente. Baixos

valores de indice de consisténcia (K) e concentracdo celular foram obtidos no

biorreator airlift de cilindros concéntricos, que apresentou maiores valores de Y,,,

em contraste ao biorreator coluna de bolhas, que apresentou os menores valores de

Ym » € 0S maiores valores de K e concentragdo celular. Valores intermediarios foram

encontrados para o biorreator airlft “split-cylinder”. Os dados dos cultivos mostraram
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também, que a determinacéo da velocidade de cisalhamento média (Y,, ), utilizando

informagdes diretas dos cultivos (K, n e Ug) em biorreatores pneumaticos, gera
resultados mais fidedignos acerca das condicdes de cisalhamento impostas ao

microorganismo.
E, por fim, os valores de velocidade de cisalhamento media (Y,,)

encontrados nos biorreatores pneumaticos mostraram-se maiores que os valores de

Ym obtidos em biorreatores convencionais tipo tanque agitado e aerado (CAMPESI

et al. 2009), mesmo no biorreator coluna de bolhas que apresentou os menores

valores de velocidade de cisalhamento media (Y, ) entre os modelos de biorreatores

estudados, quebrando assim um importante paradigma relacionado a operacao e

desempenho de biorreatores.
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