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RESUMO

Biocombustiveis sdo alternativas aos combustiveis fosseis, sendo o bioetanol, produzido
a partir do milho e cana de agucar, um dos principais biocombustiveis liquidos
utilizados atualmente. Para que a producdo industrial de etanol atinja rendimento
maximo € importante utilizar todas as fracGes fermentesciveis encontradas nos residuos
celulosicos. Estas fracbes sdo fermentadas anaerobicamente, o que compromete o
rendimento final do produto de interesse, bem como a viabilidade celular. Além disso, a
maximizacdo da conversao desses aclcares em etanol requer o desenvolvimento de um
controle preciso da suplementacdo de oxigénio dissolvido para manter a condi¢do de
microaerobiose. Neste sentido, o presente trabalho teve como objetivo aumentar o
rendimento e a produtividade em etanol por meio da utilizacdo de uma estratégia
inovadora de controle, baseada nos fluxos metabdlicos. Para o desenvolvimento e
implementacdo da estratégia de controle proposta 0 metabolismo de S. cerevisiae, em
diferentes condicdes de fornecimento de glicose e oxigénio, foi simulado utilizando o
software Optflux e o modelo em escala gendmica iIND750, reconstruido para
Saccharomyces cerevisiae. As combinagdes de fluxos de oxigénio e substrato ideais
foram empregadas para gerar correlagdes matematicas, que foram utilizadas para
manipular as vazdes de ar, de nitrogénio e da bomba de alimentacdo de meio fresco e
direcionar os fluxos experimentais de substrato e oxigénio para a regido de
maximizacdo da producdo de etanol prevista pela simulagdo. A légica de controle foi
implementada no programa SUPERSYS_HCDC, utilizando a plataforma LabView 8.0.
Os cinco cultivos de cerca de 12h foram realizados no modo batelada alimentada em
biorreator de 5 L, utilizando S. cerevisiae comercial (fermento de panificacdo) e glicose
(30 g.L! meio de cultivo e 300 g.L™* meio de alimentagéo) como fonte de carbono em
meio minimo (5,0 g.L? de KHPOs 2,0 g.L?' de MgSO..7H.0, 1,5 g.L?). A
concentracdo celular foi acompanhada durante cultivo por medidas de densidade Otica
(600 nm) e correlacionada com medidas de massa seca. A concentracdo de agucares e
metabolitos foi realizada pela cromatografia liquida de alta eficiéncia (CLAE), a
viabilidade celular pela contagem em camara de Neubauer, apds coloracdo pelo azul de
metileno. O rendimento de etanol foi de 0,48 Qetanol. Usubstrao - Para 0s cultivos
conduzidos sob o controle de fluxos metabodlicos, valor muito préximo ao rendimento
teorico (0,51 Qetanol. Qsubstrato ). Ja no cultivo conduzido sem controle e sem
fornecimento de fase gasosa (tipo “Usina”) e no cultivo estritamente anaerébio foi
observado um rendimento de 0,32 Qetanol. Jsubstrato - A estratégia de controle em malha
fechada favoreceu baixos rendimentos em células (0,10 Geglulas. Gsubstrato -) € €m glicerol
(0,056 Qglicerol. Gsubstrato-). Contudo, mesmo com a logica de controle, os cultivos
apresentaram acumulo de substrato provocado pela inibicdo natural pelo produto
(etanol). A estratégia de controle proposta neste trabalho pode ser estendida a outros
processos, pois maximiza a producdo de qualquer metabdlito que seja favorecido por
condigdes microaerobicas.

Palavras-chave: Bioetanol. Saccharomyces cerevisiae. Controle de fluxos metabolicos.
Microaeracdo. Fermentacdo Alcodlica.






ABSTRACT

Biofuels are alternatives to fossil fuels, and bioethanol produced from corn and
sugarcane is one of the main liquid biofuel currently used. To reach ethanol production
maximum vyield, it is important to use all fermentable fractions found in cellulosic
waste. These fractions are fermented anaerobically, which compromises the final yield
of the product of interest, as well as cell viability. In addition, maximizing the
conversion of these sugars to ethanol requires the development of a precise control of
the dissolved oxygen supplementation to maintain the microaerobic condition. The
present work had as objective to increase ethanol yield and productivity by using an
innovative control strategy based on the metabolic flows. To implement the proposed
control strategy, S. cerevisiae metabolism was simulated, in different glucose and
oxygen supply conditions, using the Optflux software and the iND750 genomic scale
model reconstructed for Saccharomyces cerevisiae. The combinations of oxygen and
substrate fluxes were used to generate mathematical correlations, which were used to
manipulate the air, nitrogen and fresh medium feed flows to direct the substrate and
oxygen experimental flows to the ethanol production maximization as predicted by the
simulations. The control logic was implemented in the SUPERSYS_HCDC program
using the LabView 8.0 platform. The five cultivations, about 12 h each, were performed
in fed batch mode into a 5 L bioreactor using commercial S. cerevisiae (baking yeast)
and glucose as carbon source (30 g.L? culture medium and 300 g.L* feed medium) in
minimal medium (KH2PO4 5,0 g.L%, MgS04.7H20 2,0 g.L?, Urea 1,5 g.L™?). The cell
concentration was monitored during cultivation by optical density measurements (600
nm) and correlated with dry mass measurements. The sugars and metabolites
concentration was measured by high-performance liquid chromatography (HPLC), cell
viability was monitored by cell counting in Neubauer chamber, after methylene blue
coloring. Ethanol yield was 0.48 Qethanol. Jsubstrate™ fOr cultivations submitted to the
metabolic fluxes control, which is very close to the theoretical yield (0.51 Gethanol.
Osubstrate ). The cultivations conducted without the gas phase supply ("Usina" type) and
strictly anaerobic, presented yield of 0.32 Qethanol. Qsubstrate™. The closed-loop control
strategy favored low cells yields (0.10 geels. Gsubstrate™™) @nd low glycerol yields (0.056
Oglycerol. Gsubstrate -). HOWever, even using the proposed control, the cultures presented a
substrate accumulation caused by the natural product (ethanol) inhibition. The proposed
control strategy can be extended to other processes, because it may maximize the
production of any metabolite that is favored by microaerobic conditions.

Keywords: Bioethanol, Saccharomyces cerevisiae, Metabolic Flux Control,
Microaeration, Alcoholic Fermentation.






ATP
CetoH
cFP
Cylicerol
CLAE
CMA
CMF
COD
cov
CO2
Co
Cs
CsF
C(s)
Cx
Cxo
DO
e(t)

E

Fa
FBA
FTU
FEA

Lista de abreviaturas e siglas

Adenosina Trifosfato

Concentracéo de etanol

Compact Fieldpoint

Concentracéo de glicerol

Cromatografia Liquida de Alta Eficiéncia
Cultivo Malha Aberta

Cultivo Malha Fechada

Concentracdo de Oxigénio Dissolvido
Composto Organico Volatil

Gas dioxido de carbono

Concentracéo de oxigénio

Concentracdo do substrato

Concentragdo do substrato na corrente de alimentagéo
Funcéo de transferéncia do sinal de entrada
Concentracdo de massa seca

Concentracdo inicial de massa seca
Densidade otica

Sinal de erro

Vazéo da bomba

Fluxo de retirada de amostra

Flux Balance Analysis (Anélise do Balanco de Fluxos)
Fermentacdo Tipo Usina

Fermentacdo Estritamente Anaerobia

F _bomba Vazéo atualizada da bomba

GLP
gMs
gP

Gas Liquefeito de Petroleo
Grama de massa seca

Grama de produto

GSMM Genome Scale Metabolic Model

G(s)

Funcdo de transferéncia do sistema

(g.L?

(g.L?

(mg.L )
(gL
(gL

(gMs.L™Y)
(gMs.L™Y)

(L.hY)
(L.hY)

(L.hY)



HsPO4  Acido fosférico

I Controlador integral

IC Inteligéncia Computacional

Ji Fluxo de componentes (02, Substrato...)  (mmol.gMs™2.h1)

KH2PO4 Fosfato monopotassico

kLa Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (h'h)

Ko Constante de saturagéo (mg.L )
M Molar (mol L)
MgSOs4 Sulfato de magnésio

Mx Massa seca de células (gMs)
Mxin  Massa seca de células no inicio da alimentacéao (gMs)
mp Massa de produto (0)

ms Massa de substrato (9)

MsF Massa de substrato na corrente de alimentagéo (9)

NADH Nicotinamida Adenina Dinucleotideo reduzida

NAD+ Nicotinamida Adenina Dinucleotideo oxidada

nCO2 Numero de mols de CO2 (mmol)
NH4OH Hidroxido de ambnio

nO:2 NUmero de mols de O2 (mmol)
N2 Gas nitrogénio
oD Oxigénio dissolvido (% saturacdo)

OTR  Oxygen Transfer Rate (taxa de transferéncia de oxigénio) (mmol.L1.h?)
OUR  Oxygen Uptake Rate (taxa de assimilagdo de oxigénio)  (mmol.L.h')
02 Gés oxigénio

Pe Pressdo de entrada (atm)

ppm  Partes por milh&o

PPG  Polipropileno glicol

Prp Produtividade de produto (g.LthY)
Prx Produtividade de biomassa (g.LthY)
Ps Pressdo de saida ou do reator (atm)

Qe ou Qgase Vazdo volumétrica de gas de entrada (L.min™})

Qs ou Qgas;s Vazdo volumétrica de gas de saida (L.min™%)



Qar Vazéo volumetrica de ar (L.mint)

Qarawa Vazdo recebida pelo fluxdmetro de ar (L.mint)
Qarcalc  Vazdo calculada e enviada para o fluxdmetro de ar (L.mint)

Qn2 Vazdo volumétrica de nitrogénio industrial (L.mint)
Qn2,atua Vazao recebida pelo fluxdmetro de N2 (L.mint)
Qnzcalc Vazdo calculada e enviada para o fluxometro de N» (L.min™%)

gO2  Velocidade especifica de consumo de oxigénio (mmol.L1.h)
Qoze  Vazdo volumétrica de entrada de oxigénio (L.mint)

R Constante universal dos gases (atm.L.molt.K™?)

ri Velocidade de consumo ou producéo de um componente i (mmol.L™.h?)

RNA’s Redes Neurais Artificiais

rpm  RotagOes por minuto

RQ Quociente respiratorio

RQ _calc  Quociente respiratorio calculado
RQ_menor Limite superior RQ

RQ_maior Limite inferior RQ

R(s)  Funcéo de transferéncia do sinal de saida

t Tempo (h)
tbat  Tempo final da batelada (h)
tcult  Tempo de cultivo (h)
Te Temperatura de entrada (K)
Ts Temperatura de saida ou do reator (K)

u(t) Sinal do controlador

V Volume (L)
Vad Volume alimentado acumulado (L)
Vet Volume retirado acumulado (L)
Vin Volume no inicio da alimentacao (L)
Vo Volume no inicio do cultivo (L)

vvm  Vessel volume per minute (Volume de ar por volume de meio por
minuto)

ycozar Fragédo de didxido de carbono no ar

ycoze Fragédo de didxido de carbono no gas de entrada



ycoz,N2
ycozs
yozar
Yo2e
yo2,N2
yo2s
YPD
Yeris

Yxis

Fracdo de dioxido de carbono no nitrogénio industrial

Fracdo de dioxido de carbono no géas de saida
Fracdo de oxigénio no ar

Fracdo de oxigénio no ar nos gas de entrada
Fracdo de oxigénio no nitrogénio industrial
Fracdo de oxigénio no ar nos gas de saida
Yeast extract, Peptone and Dextrose
Rendimento de produto por substrato

Rendimento de biomassa por substrato

Letras Gregas

At

Hp

Incremento ou decremento de variaveis
Variacdo de tempo (iteracdo da logica)
Taxa especifica de crescimento

Taxa especifica de producéo de produto

(gP. g substrato™)
(gMs.g substrato™)

(h)
(h)
(gP.gMst.h?



indice de ilustracoes

FIGURA 1 - Emisséo de CO2 N0 Brasil........cccooeviiiiiiiiieiee e 28
FIGURA 2 - Rede metabolica simplificada de S. CErevisiae. .........cccceovrervivrencenenn. 34
FIGURA 3 - Representacao esquematica de um sistema de controle ............ccccceeveenene 40
FIGURA 4 - Diagrama de blocos simplificado para malha aberta..............c.cccccovervrennne 43
FIGURA 5 - Diagrama de blocos de um sistema de controle malha fechada................ 44
FIGURA 6 - Representacdo esquematica da estratégia experimental proposta.............. 50
FIGURA 7 - Fluxograma para o sistema de controle em malha aberta ......................... 58
FIGURA 8 - Fluxograma para o sistema de controle em malha fechada....................... 59
FIGURA 9 - Pseudoc6digo da atuacdo do controle de vazdes...........ccccevevevesesinannnne 60
FIGURA 10 - Pseudocddigo para vazao de gas de entrada............cccovevvevereresesenannnne 61
FIGURA 11 - Pseudocodigo da heuristica de controle proposta para a malha fechada. 62
FIGURA 12 - Sistema controle € aqUISICAD .........cccvevveeieieerieiieseesieesiesee e e see e 64
FIGURA 13 - Analisador de Gases € CFP ........cccviieiiiieiieecc e 65
FIGURA 14 - Modelo linear para os pontos 6timos de produgdo de etanol .................. 72

FIGURA 15 - Fluxo de oxigénio durante a fase de alimentacdo até o fim do cultivo
CMA: Atuagdo do controle (==), fluxo off-line (m), setpoint (==), vazdo de ar (=) e
VAZAO A€ NILTOZENTO (M), ...eeeeeieiiietee ettt ettt ettt et et e et e i e et e e sbe e e b e e nneeanneenneas 73
FIGURA 16 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentacdo no cultivo CMA:

Atuagdo do controle (==), fluxo off-line (m), setpoint (==) e vazdo da bomba de

ALTMETITACAD (M) ...ttt ettt ettt et e bt e e st et e e e ae e e nb e e enb e e ebe e et e e nnr e n e e nnnas 73
FIGURA 17 — Perfil do fluxo de etanol no cultivo CMA. Sendo (m) fluxo off-line e (@)
Fluxos simulados Pelo OPLFIUX........ccueviiiiiieiceee e 75

FIGURA 18 - Perfil do cultivo CMA sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol (V),
glicose (A), oxigénio dissolvido (==). (a) inicio da atuacdo da logica, (b) inicio do
acumulo e (c) fim da l6gica de alimentagao. ..........ccevererereiiieiieee e 76
FIGURA 19 - Produtividade especifica de etanol (e), glicerol (V) e n (m) no CMA.
Sendo (a) inicio da atuacdo da ldgica, (b) inicio do acumulo e (c) fim da légica de
AHMENTAGAD ...ttt ettt b e nne s 78
FIGURA 20 - Logaritmo da massa seca de celulas com tempo durante alimentacdo no
O PR 78



FIGURA 21 — Comparacdo do quociente respiratorio com vazdes de CMA. Sendo (a)
inicio da atuacgdo da légica, (b) inicio do acimulo e (c) fim do meio de alimentagdo. Séo
apresentados RQ (=), vazao de ar (==) ¢ vazao de nitroge€nio (==). .........cccerverrruerrenn. 81
FIGURA 22 - Comparacdo do quociente respiratorio com rO2 e rCO2 no CMA. Séo

apresentados RQ (==), velocidade de consumo de O; (==) ¢ velocidade de produgdo de

FIGURA 23 - Modelo para fluxo de oxigénio. Pontos simulados (m). Pontos simulados
de fluxo 6timo de etanol (M) em deStAQUE ........veiivieiiieie i 83
FIGURA 24 - Modelo linear para relacdo Js em funcdo de JO.. Pontos simulados (m).
Pontos simulados com fluxo 6timo de etanol (m), em destaque. ........ocooerreererieennenen. 83
FIGURA 25 - Fluxo de oxigénio durante a fase de alimenta¢cdo no CMFL1 até o fim do
cultivo: Atuacdo do controle (=), fluxo off-linc (m), vazdo de ar (==) e vazdo de
nitrogénio (==). Sendo (a) fim do meio de alimentacao. ..........cccceevviiiieiiiiiie i, 84
FIGURA 26 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentacdo no cultivo CMF1.:
Atuacdo do controle (==), fluxo off-line (m) e vazao da bomba de alimentagao (==). ... 85
FIGURA 27 - Perfil do fluxo de etanol no cultivo CMF1. Sendo (m) fluxo off-line e ()
fluxos simulados Pelo OPLFIUX.......cc.ecviiieice e 86
FIGURA 28 - Comparacdo do quociente respiratorio com vazdes de gases ho CMFL1.:
RQ calculado online (==), RQ calculado offline (m), limite inferior do controle (=),
vazdo de ar (==) ¢ vazdo de nitrogénio (==). Sendo (a) inicio da logica de controle, (b)
adicdo do PPG e (c) fim do meio de alimentagao.............cccceeveveeiieiieie e 87
FIGURA 29 - Comparacao do quociente respiratério com rOz e rCO2 no CMF1. Séo

apresentados RQ (==), velocidade de consumo de O; (==) e velocidade de produgdo de

FIGURA 30 - Perfil do cultivo CMF1 em sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol (V),
glicose (A), oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuacdo da ldgica, (b) inicio

do acimulo e (c) fim da logica de alimentagao ...........ccccevereiininiiiece e 88
FIGURA 31 - Massa produzida ao longo do cultivo CMFL ...........ccoccoiiiiieiicciec 89
FIGURA 32 - Logaritmo da massa seca de celulas com tempo durante alimentacdo no
(O 1V | SOOI 90

FIGURA 33 - Produtividade especifica de etanol (e), glicerol (¥) e p (m) no CMF1.
Sendo (a) inicio da atuacdo da ldgica, (b) inicio do acumulo e (c) fim da légica de
AHMENTAGAD ...ttt ettt b e 91
FIGURA 34 — VVolume usado de NItrOgENIO.........oiveueiieiierieeee e 94



FIGURA 35 - Fluxo de oxigénio no cultivo CMF2. Atuagao do controle (==), fluxo off-
line (m), vazdo de ar (==) e vazdo de nitrogénio (==). Sendo (a) fim do meio de
AIIMENTAGAD. ...ttt bbb 96
FIGURA 36 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentacdo no cultivo CMF2:
Atuagdo do controle (==), fluxo off-line (m), vazao da bomba de alimentagdo (==) e
perfil de alimentagao aproXimado (mm=)...........ccceeriuieririieiriee e 97
FIGURA 37 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentagdo no cultivo FTU: Fluxo
off-line (m) ¢ vazdo da bomba de alimentacao (m=)............cccevvereereerieereeresieeseeseeseenens 98
FIGURA 38 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentacdo no cultivo FEA: Fluxo
off-line (m) e vazao da bomba de alimentagao (==)...........cecererireriirieeiienienese e 98
FIGURA 39 - Comparagao dos fluxos de CO2 ......cccueeieieniiiniiisieeee s 99
FIGURA 40 - Comparacao do quociente respiratorio com vazdes de gases no cultivo
CMF2: RQ calculado online (=), RQ calculado offline (m), limite do controle (=),
vazdo de ar (==) ¢ vazdo de nitrogénio (==). Sendo (a) inicio da logica de controle ¢ (b)
fim do meio de aliMENTAGAD. ..........coieieieie e 100
FIGURA 41 - Comparacdo do quociente respiratorio com rOz e rCO2 no cultivo CMF2.

Sao apresentados RQ (==), velocidade de consumo de Oz (==) e velocidade de producao

(0L O @ T USSR 101
FIGURA 42 - Perfil do fluxo de etanol no cultivo CMF2. Sendo (m) fluxo off-line e (@)
fluxos simulados Pelo OPLFIUX........c.coiiii i 102

FIGURA 43 - Perfil do cultivo CMF2 sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol (V),
glicose (A), oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuagdo da logica, (b) inicio
do acumulo de O dissolvido e (c) fim da I6gica de alimentagdo..........ccccccerereevruennns 103
FIGURA 44 - Comparativo entre os fluxos de células simulados e de células viaveis 105
FIGURA 45 - Comparativo entre os fluxos de células simulados e fluxos calculados
pelos dados d0 FOGALE.........o e 106
FIGURA 46 - Perfil do cultivo FTU sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol (V),
glicose (A), oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuagdo da logica e (b) fim da
[0gica de AliMENTAGAD ........ccvieeieieie ettt sreane e 107
FIGURA 47 - Perfil do cultivo FEA sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol (V),
glicose (A), oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuagdo da logica e (b) fim da

10gica de AlIMENTAGAD ........c.eieiieieie e 108



FIGURA 48 - Produtividade especifica de etanol (e), glicerol (¥) ¢ pu (m) no cultivo
CMF2. Sendo (a) inicio da atuacdo da ldgica, (b) inicio do acimulo e (c) fim da logica
e AIIMENTAGED ... s 109

FIGURA 49 - Comparativo entre produtividades de etanol das estratégias de

fermentagdo. Sendo (m) CMF2, (@) FTU e (A) FEA .....cccooiiiiiiiii e 111
FIGURA 50 - Comparativo entre produtividades de glicerol das estratégias de
fermentagdo. Sendo (m) CMF2, (@) FTU e (A) FEA ..o 111
FIGURA 51 - Comparativo entre produtividades de células das estratégias de
fermentagdo. Sendo (m) CMF2, (@) FTU e (A) FEA ..o 112
FIGURA 52 - Relagéo linear concentragdo celular e DO para CMA .........cccccvvninnne 131
FIGURA 53 - Relagéo linear concentragdo celular e DO para CMF1 ...........cccccevvneee 131
FIGURA 54 - Relacao linear concentracédo celular e DO para CMF2..............cccu...... 132
FIGURA 55 - Relacao linear concentracédo celular e DO para FTU ..........cccccveveneee. 132

FIGURA 56 - Relagéo linear concentragdo celular e DO para FEA ... 133



indice de tabelas

TABELA 1 - Caracteristicas de um biocatalisador ideal para hidrolisados de material .......... 32
TABELA 2 - Concentracdes em cada estagio do CMA ...........ccveii e 79
TABELA 3 - Pardmetros cinéticos globais do CMA ... 79
TABELA 4 - Produtividades médias do CMAL..........cooiiieieieie e 80
TABELA 5 - Concentracdes em cada estagio do CMFL .........cccocvievieiesie s 91
TABELA 6 - Parametros globais do CIMFL ..........ccoviieiiii e 92
TABELA 7 - Produtividades médias do CMFL .........cccoeieiiiiiiiececceeeeie e 93
TABELA 8 - Comparagdo dos diversos parametros do cultivo ao fim da alimentagdo de
L8] 0 =T [ LT oSSR 93
TABELA 9 - Comparativo dos parametros das estratégias de fermentacao ..............c.cccoc..... 110
TABELA 10 — Comparativo dos resultados obtidos com dados da literatura ....................... 113

TABELA 11 - Resultado dos estudos in silico realizados pela Dra. Cintia Sargo, utilizando o
modelo metabdlico IND750 (DUARTE, HERRGARD e PALSSON, 2004). Analise da
influéncia do fluxo de consumo de oxigénio nos fluxos de producdo de biomassa, CO2 e
etanol (neste caso considerando um fluxo de glicose de 3 mmol.gMs™.h). *Destaque para o
fluxo denominado de 6timo de consumo de oxigénio.para producéo de etanol..................... 129
TABELA 12 — Producdo de etanol ao adotar diferentes fluxos de consumo de oxigénio
(considerando um fluxo de glicose 3 mmol.gMs L.hl.* Em destaque o fluxo de O, que

proporcionou uma producao de 90% em relacdo ao fluxo maximo de etanol. ...................... 130






1

2

3

4

SUMARIO

INTRODUGAO ..ottt 25
1.1 OBJETIVOS ...ttt bbbt 26
REVISAO BIBLIOGRAFICA ...t 27
2.1 COMDBDUSEIVEIS ...eeviiiciecie ettt re e 27
2.1.1  COMDUSLIVEIS FOSSEIS ....vovveriiieiiiiiisiieiieie ettt 27
2.1.2  BIOCOMDUSLIVEIS ..ocvviiiiiiiiiiiesie st 28
2.1.3  EANOL. .o 31
2.2  Saccharomyces cerevisiae e outras leveduras............cccoeveveivieiveieciiesnennnns 32
2.2.1  Caracteristicas Gerais do MetaboliSmo ...........ccccocereiiiininnininie s 32
2.2.2  Papel do OXIGENIO ....c.oeiiiieiiieiiesiesiee et 34
2.2.3  IMICIOBEIAGAD .....e.viveiieiienee sttt sttt sbeeneas 36
2.3 Otimizagao e controle de DIOProCESSOS. .........coveiveriiriirinieieere e 38
2.3.1  Biologia de SiStEMAS .........ccceiiieiieiiiie it 40
2.3.2  Malha Aberta vs Malha Fechada...........ccoceiiiiiiiiiiiniieeese s 42
2.3.3  SOFLSENSOIS ...ttt ettt 45
MATERIAIS E METODOS........coiiieireieeeeeeseee s sessess st ssnensan, 49
K T80 R \V/ [ o] o] o= 1 1 <] 14 [ USSR 49
3.2 Modelo CompuaCIONA ...........coiiiiiiiieieie e 49
3.2.1  Estratégia de CONLrOlIe ........ccooiiiieiieieesies e 49
3.2.3  Controle dos Fluxos de Consumo de Oxigénio e de Substrato ................ 52
3.24  Ajustes do Controle e do SOftSENSOT........cccveveieeieiie e 60
3.2.5  EStUOS IN SHHCO....cciiiiieiiiiiece e 63
3.2.6  Sistema de AQUISICAD ........coviieiiieriiiie st 63
3.3  Cultivos Batelada Alimentada de S. cerevisiae em Biorreator .................. 65
3.3.1  Obtencdo dos parametros de desempenho dos cultivos............ccccccevvvnene 66
3.4 Metodologia analitiCa ........ccccereiiiiiiiiee e 68
3.4.1  Concentragdo CelUIAr ..........cooviiiiiiiieeee e 68
3.4.2  Concentracdo de Acgucares e Metabolitos. ........cccccvevevieereeienieieee e 69
3.4.3  Viabilidade CElUIar...........ccoviieiiiie e 70
RESULTADOS E DISCUSSAO ......ocvivveieeteeeeteeesee et enesses s sesaenenns 71
4.1  Desempenho das estratégias de controle..........c.ccoceevveveieeiiccccicce e 71

4.1.1  Estratégia de Controle em Malha Aberta (CMA).......ccccocevevenieieieniannns 71



4.1.2  Estratégia de Controle em Malha Fechada (CMF1) .........cccccoovviviveiennnne. 82

4.2  Desempenho das estratégias de fermentagao...........cccovevevrineieenenieennen, 95
5 CONCLUSAO ...ttt 115
6 SUGESTOES PARA CONTINUIDADE .......c.cccooiiiiiisiireeeeeeeeee e 117
REFERENCIAS ..ottt ettt sttt 119
ANEXO A — RESULTADOS OBTIDOS PELAS SIMULAGCOES..........ccccou....... 129

APENDICE A - CORRELACOES LINEARES ENTRE CONCETRACAO CELULAR
E DENSIDADE OTICA ..o e e e 131



Introducgdo |25

1 INTRODUCAO

A producdo de produtos quimicos e energia usando a fermentacdo de recursos
renovaveis tem recebido atencdo como uma rota alternativa aos processos petroguimicos.
Como exemplo, tém-se 0 uso da biomassa para producdo de produtos como acetona (MAY et
al., 2012), acido latico (YE et al., 2013), acido acrilico (HUN et al., 2015) e bioetanol
(TALEBNIA, 2015).

O etanol, como substituto energético, ja atingiu certa maturidade e apresenta real
impacto na reducdo do consumo de gasolina e 6leo diesel. Esse alcool quando produzido a
partir da cana de acucar torna-se competitivo devido aos ganhos econémicos, estratégicos e
ambientais. O etanol de cana de agUicar ndo apresenta tantas impurezas como a gasolina, como
compostos sulfurados e particulados, além de apresentar menor custo de producdo e menor
impacto na relacdo combustivel/alimentos comparado ao etanol proveniente de milho ou
outros graos. Porém é necessaria uma utilizacdo completa e eficiente das fracdes de agUcares
disponiveis, a fim de aumentar ainda mais a produtividade e diminuir a geracao de residuos
(VAN MARIS et al., 2006; GOLDEMBERG, 2011).

Dentre os processos de fermentacdo alcodlica, a utilizacdio da levedura
Saccharomyces cerevisiae € 0 mais comum, pois se sabe que esta espécie produz de maneira
eficiente etanol usando hexoses como substrato, além de apresentarem boa tolerancia ao
alcool etilico produzido e a outros componentes inibitdrios (WATANABE, 2013).

Contudo, essa levedura, quando submetida a anaerobiose assimila a fonte de carbono
mais lentamente, e se o processo for longo, a viabilidade celular e a producdo de etanol séo
comprometidas (CASTRO, 2013).

Portanto para que se eliminem rotas competitivas e se minimize o surgimento de
produtos secundarios, € preciso adotar medidas de controle com intuito de aumentar o
rendimento do produto desejado. A utilizagdo dos agUcares por S. cerevisiae representa um
processo que requer atencdo, porque o fornecimento de oxigénio precisa ser suficiente para
atender as necessidades metabolicas, diminuindo o desequilibrio redox, mas sem estimular a
respiracdo celular. Caso a respiracdo seja ativada, a célula altera o modo de operacédo
diminuindo o rendimento em etanol e aumentando a biomassa celular formada (PITKANEN,
et al., 2003).

Cultivos em condigdes microaerdbias ou sob limitagcdo por oxigénio (concentracdo de

oxigénio dissolvido menor que 1,5%) sdo utilizados industrialmente para obter diversos
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produtos, tais como 2-3 butanodiol (FRANZEN, 2003); vacinas contra organismos
patogénicos como H. influenzae, S. pneumoniae, N. meningitidis e outros (TAKAGI et al.,
2006; MARTHOS et al., 2015; VAN DE WATERBEEMD et al., 2013) e no tratamento de
aguas residuarias (CARIUS et al., 2014), além do etanol 1G e 2G. Apesar da importancia, ha
poucos estudos na literatura que tratam do controle do fornecimento de O> em condicGes
microaerdfilas. Destes, a maioria ainda aborda o problema sob a oOtica do controle
convencional feedback, baseado na medida da concentracdo de O dissolvido (da ordem de
ppm) por sensores altamente sensiveis, que séo caros e de curta durabilidade (CARIUS et al.,
2014). Esta claro que a estratégia convencional ndo é adequada para o problema de controle
do fornecimento de O2 em condicdes limitadas.

Assim, o principal desafio reside no desenvolvimento de um controle para o
fornecimento oxigénio robusto, integrado as respostas fisioldgicas das células, com intuito de
maximizar a obtencdo de bioetanol, que favoreca o maximo aproveitamento das fontes de

carbono para geracao do produto de interesse.

1.1  Objetivos

Neste contexto, o presente trabalho tem como objetivo geral desenvolver um controle
da distribuicdo dos fluxos metabolicos de S. cerevisiae para obtencdo de etanol, a partir de
variaveis como: fluxo de oxigénio, fluxo de glicose, vazao de ar e vazéo de nitrogénio.

E os objetivos especificos, para auxiliar a atingir o geral, seréo:

e Aplicar conhecimento da biologia de sistemas para identificar a faixa de fluxos de
oxigénio e substrato que maximizam os fluxos em etanol e minimizam os fluxos em
produtos indesejados;

e Estabelecer um softsensor baseado na estimativa e analise dos fluxos metabdlicos em
tempo real;

e Implementar sistema de controle dos fluxos de substrato e de oxigénio para processos
microaerdbios;

e Avaliar o desempenho dos cultivos conduzidos sob as novas estratégias de controle.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Combustiveis

De maneira préatica, combustiveis sdo substancias de composicao variada que quando
queimadas produzem energia. O cenario mundial se encontra em um estado de transicéo entre
as fontes ndo renovaveis, caso dos combustiveis fosseis, e as fontes renovaveis, como 0s
biocombustiveis (SCHOBERT, 2013).

2.1.1 Combustiveis Fosseis

A formacdo de combustiveis fdsseis é resultado da decomposicdo de matéria
organica, logo apresentam uma grande quantidade de carbonos. Eles contém componentes
quimicos derivados de outros compostos de origem bioldgica, por exemplo a existéncia de
uma quantidade consideravel de compostos opticamente ativos indica que a origem sdo outras
moléculas quirais produzidas em processos bioquimicos. Sdo exemplos dessa classe de
combustiveis: o carvdo, o gas natural e o petroleo (SCHOBERT, 2013).

Usando esses materiais como matéria prima é possivel obter uma série de derivados
com caracteristicas fisico-quimicas distintas. A partir do petréleo é possivel produzir uma
grande variedade de materiais sintéticos e outros compostos quimicos devido a sua natureza
complexa, tais compostos como hexano e tolueno sdo usados como solventes organicos
(TANKIEWICZ, MORRISON e BIZIUK, 2013). Contudo o principal objetivo é usa-lo para o
fornecimento de energia. Ele pode ser convertido em produtos gasosos de valor comercial,
que incluem propano, etano, GLP (Gas Liquefeito de Petr6leo) e hidrogénio; e também
combustiveis liquidos, como gasolina, diesel e 6leo combustivel (CURLEY, 2012).

Contudo essas substancias apresentam riscos a0 meio ambiente associado ao uso e
exploracdo. A combustdo emite para atmosfera espécies quimicas nitrogenadas e sulfuradas,
compostos organicos volateis (COVs) e metais pesados. Consequentemente o acumulo

acarreta fendmenos de grande impacto ambiental e social (SINGH e SINGH, 2012).

A economia industrial ainda é dependente de energias ndo renovaveis, e um aumento
da demanda energética requer uma quantidade maior de combustiveis fosseis gerando um
aumento nas emissdes de poluentes ambientais. Percebe-se, entéo, que a energia tem um papel
fundamental na produtividade e crescimento (AYRES e AYRES, 2010).
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No Brasil, de acordo com dados do Banco Mundial (FIGURA 1), a emissdo de CO;
esta aumentando gradativamente desde 2006, sendo utilizados principalmente combustiveis
na forma liquida. Por isso 0 uso de opg¢des a neutralidade na emissdo de gas carbdnico é de
fundamental importancia para minimizagdo desse fenémeno. Contudo, a fim de ser usada de
forma substancial, essa solugdo alternativa precisa ter um bom rendimento energético e

econdmico que justifiguem a utilizagdo (FAIRLEY, 2011).

FIGURA 1 - Emisséo de CO2 no Brasil
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Fonte: www.worldbank.org

2.1.2 Biocombustiveis

O uso de biomassa para geracdo de energia € uma das alternativas ao uso de
combustiveis fosseis. Sdo denominados de biocombustiveis as substancias cuja energia é
obtida atraves do processo de fixacdo biologica de carbono, ou seja, a fonte energética €
produzida por um ser vivo. Devido a variedade de formas em quem podem ser encontrados,
0s biocombustiveis sdo subdivididos em quatro classes: primeira geracdo, segunda geragéo,
terceira geracgéo e quarta geracdo (SCHOBERT, 2013).

Biocombustiveis de primeira geracdo sdo produzidos diretamente de uma cultura

agricola. Sdo explorados principalmente plantagdes cujo amido, agucar, 0leos vegetais e até
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gorduras animais possam ser transformadas em uma fonte energética. Os acucares na forma
de amid,o presentes em cultivos de milho e batata, ou sacarose, presentes em cultivos de
beterraba e cana de acucar, podem ser convertidos por intermédio da fermentacdo alcodlica
em etanol, enquanto Oleos vegetais e gorduras podem ser submetidos ao processo de
transesterificagdo para producdo do chamado biodiesel. Dentro dessa primeira classe de
combustiveis verdes também se encontram o biogas, produzido pela digestdo anaerdbia de
matéria organica, e 0s bioéteres, gerados por reacOes de desidratacbes de alcoois
(GOLDEMBERG, 2011; SCHOBERT, 2013).

Dentre essas opcdes a producdo do etanol tem sido a de maior expanséo e emprego.
O etanol obtido apresenta um teor baixo de impurezas quando comparado a gasolina e o
processo de fermentacdo alcodlica € uma tecnologia dominada. O uso dessa substancia
também apresenta uma forma de diminuir a dependéncia energética de fontes fosseis e como
uma nova fonte de investimento e emprego nas areas rurais (FARRELL, 2006; WALKER,
2010; FAIRLEY, 2011).

Como ja explicitado anteriormente é possivel obter etanol usando como fonte
diferentes tipos de cultivares, porém existem certos impasses que devem ser levados em
consideragdo no processo. Um dele se encontra no fato que, diferente da cana de agUcar, 0s
custos de producdo de etanol usando milho ou trigo s@o maiores e podem apresentar
rendimentos baixos devido a relacdo amido e proteina presentes nessas espécies vegetais, uma
vez que uma quantidade alta de proteinas interfere na quantidade de amido disponivel que
sera metabolizado pelo microrganismo. Toda a energia necessaria para processamento da cana
de acucar pode ser obtida a partir da queima do bagaco. J& os grdos necessitam de um
beneficiamento maior e de outras fontes de energia para seu processamento (WALKER, 2010;
CHERUBINI, 2010; RENO, et al., 2014).

O uso dos grdos como fonte de energia também encontra outro impasse no campo
econdmico e social. Alem de serem necessarias medidas protecionistas e subsidios por parte
do governo, € necessario um cuidado quanto a fragdes de recursos empregados na producgéo
de alimentos, fibras e energia (CHERUBINI, 2010; SANTOS, GOMEZ e BUCKERIGDE,
2011; NAIK, et al., 2010).

O uso da cana de agucar (Saccharum L.) € o que mais se aproxima de uma excecao a
essa regra. Essa espécie vegetal apresenta a capacidade de coproducdo de alimentos e
combustiveis, sendo a dualidade alimentos/energia muito baixa. Em relacdo ao balango de

carbono ele é praticamente nulo, pois a quantidade de CO; emitido (que inclui todo o
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processo até a queima do combustivel) é praticamente a mesma assimilada durante o
desenvolvimento da cultura (JAMES, 2004; SANTOS et al., 2012).

Contudo apesar das vantagens estratégicas da cana de actcar ainda existem algumas
limitacBes. Uma delas se refere a fertilidade do solo, o uso constante de plantacdes de cana de
acucar em uma determinada regido diminui gradualmente a viabilidade do solo por reduzir as
fontes de fosforo e potassio, levando a custos adicionais para o plantio ao se utilizar
suplementos sintéticos (TAIZ e ZEIGER, 2002). Outra limitacdo se refere ao clima: € uma
espécie que cresce predominantemente em regides tropicais e subtropicais de clima quente
ndo apresentando crescimento apreciavel em regifes temperadas. Os residuos gerados
também precisam de uma destinacdo adequada para que a sustentabilidade requisitada pelo
uso da espécie vegetal seja alcancada (IRVINE, 2004; CHEESMAN, 2004; HEIN e
LEEMANS, 2012; RENO, et al., 2014).

Com intencdo de superar parte dos obstaculos encontrados nos biocombustiveis de
primeira geracdo, desenvolveram-se 0s biocombustiveis de segunda geracdo ou
biocombustiveis avangados.

O que diferencia essas duas classes de substancias € a matéria prima empregada.
Geralmente sdo explorados materiais lignocelul6sicos provenientes da agroindustria, da
silvicultura ou de plantacdes especificas voltadas para producdo de lignocelulose. Ao
contrario da primeira geracdo, cuja fracdo usada para gerar energia € pequena quando
comparada ao restante da biomassa, a segunda geracdo aproveita toda a espécie vegetal. Essa
classe de biocombustiveis prop6e uma maior eficiéncia no uso da terra e eficiéncia ambiental.
O termo segunda geragdo varia para matéria prima, rotas de conversdo e produto final. De
maneira geral o termo é empregado para materiais vegetais que tiveram sua funcdo principal
ja exaurida, por exemplo, 6leo vegetal usado (CHERUBINI, 2010; NAIK, et al., 2010; SIMS,
et al., 2010; SANTOS, GOMEZ e BUCKERIGDE, 2011).

Quanto aos métodos extrativos dos agucares presentes na matéria lignocelulosica,
esses sdo divididos em processos termoquimicos e bioquimicos. A gaseificacdo € um
procedimento termoquimico que consiste em manter a matéria organica exposta a altas
temperaturas e um ambiente com baixas concentragdes de oxigénio. Dessa forma é produzido
0 géas de sintese que pode ser usado diretamente em outro momento do processo ou serve de
intermediario para outros componentes quimicos. Outro processo termoquimico € a pirolise
cuja temperatura de trabalho é intermediaria e 0 ambiente esta isento de oxigénio, produzindo
bio-6leo, carvado e gases leves semelhantes ao gas de sintese. Os processos bioquimicos sdo

conduzidos em temperaturas mais brandas e velocidades de reagdo menores, e estdo divididos
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em digestdo anaerdbia e processos fermentativos. A digestdo anaerdbia envolve uso de
bactérias para o consumo da matéria organica em ambiente com auséncia de oxigénio
produzindo principalmente biogas. Os processos fermentativos fazem uso de uma gama de
microrganismos e enzimas que tenham a capacidade de transformar o substrato sélido ou
liqguido em um produto recuperavel, geralmente alcoois e acidos orgénicos. Usando esses
métodos para transformar a matéria vegetal é possivel, entdo, a produgéo de substancias como
metanol, biohidrogénio, biodiesel de Fischer-Tropsch e o etanol celulésico (CHERUBINI,
2010; NAIK, et al., 2010; SIMS, et al., 2010; SANTOS, GOMEZ e BUCKERIGDE, 2011).
Quanto aos biocombustiveis de terceira geragdo, conhecidos como biocombustiveis
de algas, podem ser produzidos onde CO., &gua e os nutrientes tenham disponibilidade
adequada. Os biocombustiveis de quarta geracdo, por sua vez, abrangem os chamados
biocombustiveis solares. Essa classe inclui a biologia sintética, na qual organelas sintéticas
sdo produzidas ou as organelas existentes s&éo modificadas com foco inicial na capacidade de
fotossintese, e o0s eletrobiocombutiveis, produzidos pela combinacdo da producdo de

biocombustivel microbiano com o processo fotovoltaico (ARO, 2016).

2.1.3 Etanol

A producéo de biocombustiveis por rota bioquimica é feita em trés etapas principais:
pré tratamento do residuo, sacarificacdo dos polissacarideos e fermentacdo dos aclcares pelos
microrganismos. Entre os biocombustiveis mais conhecidos, o bioetanol ou etanol de segunda
geragdo é um dos que tem tido expressdo no mercado (TALEBNIA, 2015). Para a
transformacdo do residuo em etanol se utiliza o processo biolégico conhecido como
fermentacdo alcodlica. Para que ele ocorra da melhor forma possivel € necessario um
microrganismo capaz de preencher uma série de caracteristicas consideradas essenciais ao
processo (Tabela 1). Entre os microrganismos existentes e capazes de realizar a fermentagéo,
a levedura Saccharomyces cerevisiae € a que preenche a maior parte dos requisitos sugeridos
(ZALDIVAR, NIELSEN e OLSSON, 2001).
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TABELA 1 - Caracteristicas de um biocatalisador ideal para hidrolisados de material

Caracteristicas essenciais Caracteristicas desejadas
Ampla utilizacdo de tipos de substratos Uso simulténeo de aglcares
Rendimentos e produtividade Capacidade de quebra da celulose e
de etanol consideraveis hemicelulose
Minima formacéo Status de “Generally regarded as safe”
de produtos secundarios (Seguro a saude humana)
Alta tolerancia ao etanol Reutilizavel
Toleréncia a possiveis inibidores Suplementacdo minima de nutrientes

o Tolerancia a pH baixos
Toleréancia ao processo
e altas temperaturas

Fonte: Adaptado de ZALDIVAR, NIELSEN e OLSSON (2001)

Quanto a fonte de carbono a ser consumida, 0s processos de fermentacdo de hexoses
ja estdo consolidados. Contudo, para as pentoses, como a xilose, isso ja ndao pode ser
afirmado, pois € necessaria a aplicacdo de metodologias que contornem a baixa assimilacdo
por parte das leveduras. O uso de todos os acglcares disponiveis no substrato lignocelulésico
pode ser um requisito essencial para a producdo eficiente de etanol (LEE, 1997; SIMS et al.,
2010) e sucesso da biorrefinarira, contanto que todas as questdes técnicas e econdmicas
pertinentes sejam consideradas (FURLAN et al., 2012)

2.2 Saccharomyces cerevisiae e outras leveduras
2.2.1 Caracteristicas Gerais do Metabolismo

As leveduras tém sido utilizadas pela humanidade de maneira direta e indireta por
muito tempo. O principal exemplo dessa interacdo € a producdo de bebidas alcodlicas pela
levedura S. cerevisiae e consumo dessas bebidas por vérias civilizagdes ao longo do curso da
histéria. E um dos microrganismos mais estudados, tendo seu genoma sequenciado. Ela é
capaz de produzir a energia que precisa para o desenvolvimento na presenca de oxigénio
(aerdbio) ou na auséncia desse componente quimico (anaerébio). Logo, a quantidade de
oxigénio disponivel e o tipo de substrato empregado irdo definir o metabolismo, indo desde
do completamente aerdbio oxidativo até o fermentativo (BRIGGS, et al., 2004; KUNZE,
2004; TENGE, 2009; PIRES e BRANYIK, 2015).
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O metabolismo é altamente regulado, e esse controle é exercido pela regulacdo da
expressdo de proteinas e enzimas (nivel genético) e pela producdo enzimatica (nivel
fenotipico). O transporte de substratos para dentro e para fora dos compartimentos celulares
também exerce uma regulacdo das vias metabdlicas. Estimulos externos também sdo capazes
de ativar ou reprimir certas rotas metabolicas, sendo um deles a presenga de oxigénio
dissolvido no meio de cultura. Quando exposta a um excesso de oxigénio ocorre o efeito
Pasteur: o processo fermentativo é inibido e a producdo de biomassa aumenta, ja que se torna
mais vantajoso produzir energia pela fosforilacdo oxidativa. Outro fenbmeno interessante que
ocorre com as leveduras é o chamado efeito de Crabtree, quando, em presenca de uma alta
concentracdo de glicose mesmo em condi¢cBes aerObias, o metabolismo da célula é
direcionado para fermentacédo e producéo de alcool, consequentemente diminuindo o consumo
de oxigénio (BRIGGS, et al., 2004; KUNZE, 2004; TENGE, 2009; PIRES e BRANYIK,
2015).

Um fator essencial para o funcionamento adequado do metabolismo celular é a
manutencdo do equilibrio redox. Como mostra a FIGURA 2, as reacfes de oxidacdo dos
carboidratos geram difosfopiridina nucleotideo reduzidas (NADH) e a célula apresenta uma
quantidade finita de NAD". Logo, para manter o funcionamento das vias glicoliticas, as
células devem manter o suprimento de difosfopiridina nucleotideo oxidado (NAD™). Em um
crescimento plenamente aerébio, NADH é reoxidado devido a cadeia de transporte de elétrons
presente na fosforilacdo oxidativa. Nesse caso o Ultimo aceptor de elétrons é o oxigénio e
agua é formada. Em um processo fermentativo (microaerobio ou anaerdbio), os fluxos pelas
vias oxidativas sdo reduzidos, portanto a producdo de energia e a regeneracdo de NAD* sdo
mediante a reducdo do acetaldeido em etanol, producdo de polidis (ex.: glicerol) e &cidos
organicos (ex.: piruvato, fumarato e succinato) (BRIGGS, et al., 2004; KUNZE, 2004;
TENGE, 2009; PIRES e BRANYIK, 2015). E se a condicdo de auséncia de oxigénio é
prolongada, a producéo de etanol diminui e a producéo de glicerol é estimulada (NELSON e
COX, 2014)
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FIGURA 2 - Rede metabolica simplificada de S. cerevisiae.
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2.2.2 Papel do Oxigénio

A presenca do oxigénio é essencial na regulacdo do metabolismo, influenciando na
distribuicdo do fluxo de carbono na célula e, consequentemente, na viabilidade das células
expostas por muito tempo as diversas concentracdes de oxigénio.

A quantidade de oxigénio necessaria para cada cepa € uma variante genética, e esta
relacionada com a quantidade de esterois e acidos graxos que sdo consumidos e produzidos.
Nenhuma levedura pode se desenvolver de maneira eficiente em um ambiente anaerébio sem
suplementacdo de esterdides e acidos graxos. Esses metabdlitos podem ser assimilados do
meio ou sintetizados a partir de carboidratos, porém é preciso a presenca de oxigénio para

formacdo desses compostos no ultimo caso (BRIGGS et al., 2004). Lai e colaboradores
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(2006) avaliaram o transcriptoma da S. cerevisiae frente a anoxia e posterior reoxigenagao.
Notou-se que o genoma da levedura é sensivel aos niveis de oxigénio presentes e o estado
metabolico que a célula apresenta influenciam nos genes que sdo ativados, sendo que um
numero maior de genes € ativado quando o metabolismo € alterado para anaerobiose do que
quando é alterado para aerobiose.

Verbelen e colaboradores (2009) realizaram fermentacdes de alta densidade celular
usando uma cepa de levedura cervejeira em distintos modos de aeracdo (concentracbes de
oxigénio de 0,8; 7,8; e 51,8 ppm), com intuito de investigar as alteracdes fisiologicas e
metabdlicas. Os dados demonstram que a expressdo de um grupo determinado de genes no
inicio do processo de fermentacdo determinou o curso posterior do processo. A exposicao de
uma etapa a pré-oxigenacdo forneceu uma resposta ao estresse, tornando as células mais
robustas as mudancas nos niveis de aeracao. Os genes SDO1 e CTT1 estdo correlacionados ao
estresse oxidativo, sendo que: o primeiro é responsavel por codificar a enzima superéxido
dismutase, que catalisa a conversdo do anion superoxido para oxigénio e peroxido de
hidrogénio; o segundo codifica a catalase citosdlica, que catalisa a decomposicao do perdxido
de hidrogénio em oxigénio e agua (HERRERO et al., 2008). Ambos tiveram superexpressao
nos primeiros instantes do cultivo para altos niveis de oxigenacdo; quando em baixas
concentragcdes a expressao dos genes permaneceu baixa. O OLE1, que expressa a enzima
acido graxo desaturase dependente de oxigénio, teve seu pico na condicdo com menor nivel
de oxigénio no meio. O gene ATF1 é responsavel pela codificacdo da alcool acetil
transferases (ele realiza a sintese de acetato de etila e acetato de isoamila). Esse gene
apresentou um perfil semelhante ao OLE1, sendo que nas condi¢cbes com aeracdo houve
diminuicdo na concentracdo dos ésteres. A semelhanca no perfil de ambos é devido ao
mecanismo de regulacdo do OLEL ser o0 mesmo que co-regula a transcricdo do ATF1, ambos
também sdo reprimidos na presenca de oxigénio e &cidos graxos. E, embora distintas, as vias
apresentam carater hipoxico.

Logo, se faz necessario trabalhar em uma faixa restrita de oxigénio dissolvido no
caldo de cultivo, ou seja, em microaeracdo, de forma que o metabolismo para producéo de
etanol seja estimulado e que a via da respiracdo celular se torne parcialmente ativa, gerando
um efeito indireto no crescimento e na capacidade de fermentagdo do microrganismo, seja
pela energizacdo dos processos de transporte e estabilizagdo da mitocéndria ou pela reducéo
da formagdo de metabolitos secundarios usados para aliviar o acimulo de NADH na célula
(PREEZ, 1994; JIN e JEFFRIES, 2004; HAHN-HAGERDAL et al., 2007).
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2.2.3 Microaeracao

Um processo microaerado é caracterizado pelo fornecimento limitado de oxigénio
durante o cultivo, e alguns trabalhos da literatura procuraram avaliar a influéncia de condic6es
de limitacdo do fornecimento de oxigénio sobre a cepas de S. cerevisiae, outras leveduras e
bactérias, como Escherichia coli. Porém as condi¢bes que definem um estado de
microaeracdo sdo diferentes para cada estudo.

O esquema de microaeracdo do trabalho de Alfenore e colaboradores (2003)
consistiu em um fluxo constante de ar (100 L.h™) no headspace de um reator de 20 L com
concentracéo inicial de susbtrato de 100 g.L! e suplementagdo de meio fresco. Contudo a
concentragdo final de etanol no cultivo plenamente aerdbio (147 g etanol.Lt) foi superior a
condicdo microaerdfila (131 g etanol.L™). A quantidade de glicerol produzido foi maior na
condigdo microaerofila (12,2 g glicerol.L™t) em relagéo a aerébia (4 g glicerol.L™Y). Segundo
os autores, o acimulo do glicerol é uma resposta ao baixo nivel de aeracdo fornecido e ao
estresse gerado pelo acimulo de NADH. Por fim, foi proposto neste trabalho uma “teoria de
duas fases” para explicar o perfil de producdo de etanol e de biomassa por S. cerevisiae. De
acordo com a teoria, existe uma primeira fase de produgéo simultanea de etanol e producéao de
biomassa que é seguida por uma fase de producdo de etanol sem crescimento celular.

Fromanger e colaboradores (2009) identificaram uma faixa de fluxos de assimilagéo
de oxigénio (Joz) de 0,30 a 2,48 mmol O,gMs™.h? que favorecia a producdo de etanol, ao
estudar os efeitos fisioldgicos de fornecimento controlado de oxigénio em cultivos batelada
alimentada de Candida shehatae. Para os valores acima dos estabelecidos, o0 metabolismo era
plenamente aerébio. Os cultivos foram realizados em duas etapas, a primeira com 20 % da
saturacdo com intuito de alcangar uma quantidade de biomassa entre 8 e 12 gMs.L?, e a
segunda etapa consistiu em limitar o fornecimento de oxigénio e alimentar o reator com
concentracio de fonte de carbono de 650 g.L. Sob condigbes Gtimas de cultivo, sendo
temperatura de 30 °C e pH 4,5, a concentragio de maxima de etanol foi 48,81 g.L"* para xilose
com Joz igual 1,19 mmol O,gMs™.h*, enquanto para glicose a concentragdo maxima foi de
54,19 g.Lt com Joz sendo 0,3 mmol O.gMs™.h?. A velocidade especifica de crescimento
para xilose foi de 0,06 h'!, enquanto para glicose foi de 0,08 h™. Também foi detectada a
formacdo de polidis com concentragdes variando de 7,5 a 18,1 mmol polidl.gMst.ht. As

informacdes obtidas reforcam a ideia de que para ambas as fontes de carbono a producéo de



Revisédo Bibliografica |37

etanol estd acoplada com a geragdo de biomassa com intuito de suprir a necessidade
energética quando a respiragdo se torna limitada.

No trabalho realizado por Silva e colaboradores (2011), a quantidade de etanol obtida
(26,7 g L) pela fermentacdo de xilose por Pichia stipitis em um reator agitado foi favorecida
por uma agitacdo de 250 rpm e aeracdo de 0,25 vvm. Para os autores, o coeficiente de
transferéncia volumétrico de oxigénio (k.a) ideal na condigdo microaerobia foi de 4,8h™, e
essas foram condicbes de operacdo que permitiram um aumento na eficéncia do processo.
Valores de kia superiores favoreceram o crescimento celular e afetaram negativamente os
valores de concentracao de etanol.

Em outro trabalho, Silva e colaboradores (2012) estudaram cultivos de Pichia
stipitis com Cxo= 1 g.L™ em xilose e estabeleceram condicGes de transferéncia de oxigénio
que fossem capazes de maximizar a conversao da fonte de carbono em etanol. Foi observado
que o aumento do kia alterou o perfil de producdo de etanol. Os maiores valores de
coeficiente de rendimento de etanol (Yps=0,33 g etanol.g substrato™) foram obtidos com
k,a=0,7 h*, enquanto os maiores valores de produtividade volumétrica (Qp=0,32-0,38 ¢
etanol.L.h't) foram obtidos em valores intermediarios de kia (4,9-18,7 h'%). Logo a regiéo de
trabalno mais adequada para a producdo de etanol foi entre 2,3 h' e 4,9 h? pela boa
produtividade de etanol, concentracdo de produto (26,5 g etanol.L™?), consumo de substrato
(apenas 4% de substrato restante) e concentragdo final de biomassa (15 gMs.L™) apds 96 h.

Durante a avaliacdo de estratégias para producdo de etanol por S. cerevisiae de
Lopez-Abelairas e colaboradores (2013), os autores observaram uma maior estabilidade do
cultivo continuo quando foram feitas alternancias entre condi¢es microaerofilas (sendo a
vazdo de ar igual 60 L/h no headspace) e anaerdébias usando mosto de trigo como fonte de
carbono. Foi obtida uma produtividade de etanol mais elevada quando comparado com
cultivos anaerdbios e em batelada. Quanto a producdo de metabdlitos secundarios (glicerol,
acido latico, acido acético e acido succinico), as condi¢cdes microaerdfilas prolongadas
levaram ao aumento da excrecdo desses componentes no meio, enquanto a microaeracao
alternada com anaerobiose apresentou uma redugdo na concentragcdo desses compostos.

A microaeragdo demonstra também influéncia em outros microrganismos que ndo
sdo leveduras. Okuda et al. (2007) usaram a microaeracdo para cultivo de Escherichia coli
KO11 (cepa modificada para produgdo de etanol) em hidrolisado de madeira usada na
construcdo civil. O cultivo anaerébio forneceu uma concentragdo de etanol de 28,8 g.L*,
contudo foi observado que nem todos 0s agucares presentes foram consumidos pois a

concentracdo de xilose permaneceu constante. A microaeragdo com  velocidade de
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transferéncia de oxigénio (OTR) igual a 4 mmol mmol OL™h?® permitiu obter a
concentracéo de 35,4 g.L* do alcool. Foi observado que, devido ao processo de microaeragéo,
a producédo de acidos organicos foi reduzida e se promoveu um aumento na concentracdo de
acetato. Na OTR de 15 mmol O,L1.h? obteve-se uma concentragio de etanol 26,6 g.L™,
pois houve consumo de etanol pelas células depois de 24 h.

Deniz et al. (2014) realizaram cultivo de E. coli KO11 em bagaco de marmelo em
um nimero maior de condi¢bes de OTR (0, 2, 5, 9, 16 mmol Oz L™.h?) investigadas em 64h
de experimento. A maxima concentragao de etanol obtida foi igual a 20,51 g.L™* em OTR de 5
mmolO2 L1.h?. Essa condigdo também forneceu a maior taxa de consumo do substrato (93,49
%) e Yps de 0,33 g etanol.g substrato®. Segundo a consideracdo de Okuda et al., a
microaeracdo aumentou o suprimento de NAD*, que incrementou os fluxos na via glicolitica e
na via Pentose Fosfato, resultando em maiores fluxos de assimilacdo de glicose e manose.
Ap6s o consumo completo das hexoses, 0 microrganismo comecou assimilacdo de xilose até
esgotamento dessa fonte de carbono, sendo possivel gracas ao decréscimo dos niveis de
NADH, que causam a inibicdo alostérica da fosfotranscetilase, e ao ATP adicional gerado

pela producdo de acetato e pela fosforilacdo oxidativa.

2.3 Otimizacéo e controle de bioprocessos

O desafio de desenvolver um processo produtivo de etanol com melhorias de
desempenho e que esteja de acordo com os critérios técnicos, econdmicos e ambientais,
requer o controle apropriado e preciso da fermentacdo alcodlica. A otimizacdo do processo
depende do conhecimento prévio do processo e do modelo matematico que o descreve. O uso
de um modelo bem definido tem se tornado um dos aspectos cruciais na producdo de
bioetanol, pois o sistema de equacbes serd empregado de acordo com o fendmeno a ser
descrito (LIN e TANAKA, 2006; CARDONA, SANCHEZ e GUTIERREZ, 2010).

O ato de otimizar e controlar um processo bioquimico deve levar em conta o grande
numero de reacGes bioquimicas complexas e os fendmenos de transporte envolvidos, além dos
mecanismos regulatorios inerentes de cada microrganismo. Associado ao desenvolvimento
celular, mas ocorrendo em velocidades diferentes, estdo outras reacdes catalisadas por
enzimas que transformam os reagentes em metabolitos, tanto no meio extracelular quanto no
cendrio intracelular. Esse dinamismo dos processos biologicos também acrescenta
dificuldades na validacdo de modelos, pois os parametros usados podem sofrer variacfes

ocasionadas por eventuais alteracBes genéticas e alteraces metabolicas ndo observadas
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macroscopicamente (AZEVEDO, PIMENTA e OLIVEIRA, 1996; BOURDREAU e
MCMILLIAN, 2007; SONNLETINER, 2013).

O uso de estratégias eficientes de monitoramento on-line e controle do processo se
torna um desafio. A medida de parametros fisioldgicos se torna mais complicada quando néo
se tem sensores disponiveis ou 0s existentes ndo sdo capazes de quantificar os dados por
estarem no limite de detec¢do. Dessa forma a maior parte dos algoritmos empregados na
industria realizam um controle indireto do processo atraves de varidveis como temperatura,
pH e oxigénio dissolvido, porque sensores com sensibilidade e capacidade de afericdo das
variaveis bioquimicas (composicao celular, enzimas, proteinas, entre outros) estdo associados
a um alto custo de investimento e de manutencdo (BOURDREAU e MCMILLIAN, 2007;
NICOLETTI, JAIN e GIORDANO, 2009; CARDONA, SANCHEZ e GUTIERREZ, 2010;
HITZMANN e STANKE, 2013)

Para auxiliar no entendimento das interacdes dos varios componentes celulares e
melhorias no processo é possivel incorporar ao estudo ferramentas de bioinformética. A
Biologia de Sistemas é capaz de utilizar plataformas tecnologicas conhecidas como “6micas”
para prever o comportamento de organismos em diferentes condi¢cGes ambientais, elucidando
as caracteristicas do gendtipo e fendtipo (NANDIKOLLA et al., 2011).

Logo a complexidade do sistema serd dada de acordo com os objetivos do controle e
da compreensdo do processo. A FIGURA 3 representa um sistema de controle de um
bioprocesso. O valor de saida do algoritmo de controle € usado como informacdo para o
atuador no controle da vazdo de alimentacdo do reator. Os dados de entrada necessarios para
realizar os ajustes sdo obtidos por intermédio de sensores in situ e conhecimento da dindmica
do processo bioldgico. Em certos casos, quando a variavel controlada é de dificil medicéo e
essa € uma variavel-chave do processo, € preciso fazer uso conjunto das informacdes obtidas
no processo, do conhecimento prévio do processo e de técnicas computacionais inteligentes
(l6gica fuzzy ou redes neurais) para realizar a sintese dos softwares sensors e ao fim a
estimativa dos valores (DOCHAIN, 2008; NICOLETTI, JAIN e GIORDANO, 2009;
HITZMANN e STANKE, 2013). Um exemplo €é o trabalho de Horta et al. (2014), no qual é
proposto o uso de inteligéncia artificial para supervisionar e controlar cultivos celulares em

alta densidade, como resultado foi construido o programa SUPERSYS_HCDC.
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FIGURA 3 - Representacao esquematica de um sistema de controle
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2.3.1 Biologia de Sistemas

O uso combinado de diversos campos do conhecimento (biologia, matematica, fisica,
bioquimica, biologia molecular e ciéncia da computacdo) é um dos pilares principais da
Biologia de Sistemas. Essa area do conhecimento permite gerar uma visdo holistica de
diversas interacdes complexas dentro dos diferentes sistemas bioldgicos. Baseia-se na
integracdo dos dados experimentais e da literatura, no processamento dos dados e na
modelagem. Essa caracteristica tem sido explorada para a criagdo de fabricas celulares com
intuito de produzir diversos derivados quimicos, combustiveis, produtos farmacéuticos e
ingredientes alimenticios (NANDIKOLLA et al., 2011; CVIJOVIC, BORDEL e NIELSEN,
2011; ZHANG, RODRIGUEZ, KEASLING, 2011; LEE et al., 2011; GARCIA-ALBORNOZ
e NIELSEN, 2013; BORODINA e NIELSEN, 2014).

As “Omicas” sdo campos de estudo que permitem a identificagdo, caracterizagdo e
quantificacdo de grupos de moléculas biologicas em diferentes niveis, por exemplo, estrutura
genetica (Genbmica), funcdo das proteinas (Protedmica) e reagGes quimicas envolvendo
metabdlitos (Metaboldmica). (ROLDAO, KIM e NIELSEN, 2012).
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Embora 0 genoma, o transcriptoma e o proteoma fornecam informacgdes sobre as
funcbes celulares, muitos dos dados obtidos ndo sdo quantitativos, e, muitas vezes, quando
sdo quantificados, nao é possivel a relagdo com mudancas no fen6tipo ao longo das etapas de
regulacdo (WINTER e KROMER, 2013).

A reposta mais rapida e sensivel dos organismos ao ambiente se d& a partir do nivel
“metobolomico”. Portanto, para visualizar a rede de reacGes que ocorrem se emprega uma
analise de fluxos metabolicos. Esses fluxos sdo os resultados finais de toda a expressao
génica, concentracdo de metabolitos, cinéticas de reacdo e regulacdo do individuo (incluso as
consideragdes termodinamicas). Entéo é possivel utilizar a anélise de fluxos (Fluxémica) para
avaliar a distribuicdo das moléculas por varias vias de reacdo. A adicdo dessa camada
adicional possibilita a interconexao com outras “Omicas” e caracterizagao mais adequada de
qualquer resposta metabolica (JEFFRIES, 2006; FRIZTSCH et al., 2012; WINTER e
KROMER, 2013; CASCANTE et al., 2014)

Todo conhecimento obtido nesses diversos niveis € integrado, compilado e
complementado com dados experimentais para reconstrucdo de modelos metabdlicos em
escala genémica (Genome Scale Metabolic Models-GSMM). (FRANCKE, SIEZEN e
TEUSNIK, 2005).

Portanto os GSMMs junto a métodos de otimizacdo como FBA (Flux Balance
Analysis -Analise do Balanco de Fluxos), que assumem um balanco de fluxos para conjunto
de reacdes metabolicas, e uma funcdo objetivo sdo usados para simular uma célula in silico
em softwares dedicados, como o Optflux (ROCHA et al., 2010).

O uso desses modelos fornece analise completa da rede celular, da qual podem se
estabelecer ou restringir condi¢fes 6timas para maximizacdo de um produto ou minimizagao
de um metabdlito ndo desejado. Por conseguinte, é possivel tracar estratégias adequadas de
controle do processo (HERRGARD e PALSSON, 2007; LEE et al., 2012; GARCIA-
ALBORNOZ e NIELSEN, 2013).

Entre os microrganismos, a S. cerevisiae e a E. coli s&o os mais bem caracterizados
na Biologia de Sistemas e apresentam diversos modelos ja publicados. No caso da levedura,
alguns exemplos sdo: iFF708 (FOSTER et al., 2003), iN750 (DUARTE, HERRGARD e
PALSSON, 2004), Yeast 1.0 (HERRGARD et al., 2008), iMM904 (MO, PALSSON e
HERRGARD, 2009), Yeast 4.0 (DOBSON et al., 2010). As diferencas entre os modelos se
ddo pelos numeros de reacdes que se levam em consideracdo (abrangéncia do modelo), locais

das células onde essas interagdes ocorrem (compartimentalizacdo) e a aplicacdo do modelo
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(engenharia metabdlica, interpretacdo bioldgica, compreensdo do processo evolutivo e
estruturagdo computacional) (OSTERLUND, NOOKAEW e NIELSEN, 2011).

Bro et al. (2006) usaram o modelo iFF708 para melhorar o rendimento de etanol
produzido por S. cerevisiae em anaerobiose de forma que a producdo de glicerol fosse
minimizada em cultivo. A melhor estratégia forneceu uma estirpe modificada que reduziu o
glicerol em 40 % e forneceu aumento de 3 % do produto final, sendo a fonte de carbono
glicose. Qutra estirpe obtida forneceu um aumento de 25 % na producdo de etanol usando
uma mistura de xilose e glicose como fontes de carbono.

Usando o modelo iND750, Hjersted, Henson e Mahadevan (2007) investigaram
novas estratégias de engenharia metabolica para aumentar a producdo de etanol usando
glicose e a mistura glicose/xilose em uma batelada alimentada. Em glicose, a insercdo de
genes permitiu um aumento de cerca de 5,25 % em comparacdo com a cepa selvagem,
contudo em condi¢Bes microaerdbicas a levedura selvagem apresentou maior aumento na
produtividade (3,19 %). Com a mistura glicose/xilose em condi¢des plenamente anaerdbias o
aumento no rendimento de etanol foi de 12,2 % depois da insercdo de genes.

Um modelo mais simples, consistindo em 6 reacdes que representam as vias
metabdlicas principais, foi usado por Barrera-Martinez et al. (2010) a fim de investigar o
metabolismo de S. cerevisiae submetida a cultivos batelada alimentada plenamente aerdbios.
Usando o balan¢o de fluxos metabodlicos, notou-se que o fluxo para formagdo de biomassa é
favorecido quando os fluxos da glicolise e cadeia respiratdria sdo maximos, minimizando a
perda de carbono por fluxos em direcdo da via fermentativa.

Agren, Otero e Nielsen (2013) também utilizaram o modelo iFF708 para avaliar
estratégias de mutacdo génica e de condi¢cbes ambientais que otimizassem a producdo de
acido succinico pela S. cerevisiae. As cepas foram avaliadas em cultivos batelada em glicose
sob condicGes aerdbias e anaerdbias. Uma cepa submetida a delecdo de um gene especifico e
em condigdes anaerobias forneceu um rendimento significativo de Ysuc/s= 0,02 C-molsyccinato.

C-molgiicose ™.

2.3.2 Malha Aberta vs Malha Fechada

Um processo e seus controladores séo caracterizados pela agdo das entradas em
relacdo ao sinal de saida. As entradas englobam todas as varidveis controladas e distdrbios
inerentes ao processo, ja as saidas s@o todas as quantidades computadas ao fim do processo e

que podem ser influenciadas por estimulos no processo. Um sistema de controle apresenta
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capacidade de manipular um determinado numero de varidveis garantindo estabilidade e
desempenho. O esquema do controle serd desenvolvido de acordo com os objetivos que se
desejam alcancar no processo (POLKE, 1994; OGATA, 2010; SEBORG, et al., 2011).

2.3.2.1 Sistema em Malha Aberta

Em um sistema malha aberta (FIGURA 4), as informacgdes geradas na saida ndo
apresentam efeito na acdo de controle, ou seja, ndo ha realimentacdo dos sinais de saida para
gue sejam comparados com as entradas. Nesse sistema, 0 controle computa somente a entrada
de acordo com o0 estado em que se encontra e modelo matematico proposto. Para cada entrada
existe uma condicdo de operacdo (POLKE, 1994; OGATA, 2010; SEBORG et al., 2011).

Sistemas em malha aberta apresentam uma constru¢do mais simples e de menor
custo, sendo uteis em situacdes cuja realimentacdo ndo é critica ou para sistemas que estejam
bem definidos, sendo que as relacdes entre as variaveis do processo estdo especificadas
mediante modelos matematicos, de modo que esses representam 0s pontos principais do
processo estudado. Portanto para um sistema malha aberta eficiente, os efeitos das entradas
sobre as saidas devem ser conhecidos, os ruidos devem ser minimizados e quantificados, o
processo quando ndo submetido a condicionais de controle deve ter um perfil estavel, e a fim
de manter a qualidade, a recalibracdo da estrutura de controle pode ser necessaria de tempos
em tempos (POLKE, 1994; LEIGH, 2004)

FIGURA 4 - Diagrama de blocos simplificado para malha aberta

Perturbacdo

Entrada Sinal de controle Saida
— Controlador Processo p——m—m—

Fonte: Adaptado de Polke (1994)
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2.3.2.2 Sistema em Malha Fechada

Sistemas de laco fechado ou malha fechada (FIGURA 5) utilizam uma medida
adicional do sinal de erro, que se refere a diferenca entre o setpoint e o sinal de saida ou uma
funcéo do sinal de saida, como uma informacao para reduzir o erro. Essa caracteristica acaba
tornando esse tipo de sistema mais robusto frente as perturbagdes e a variacdes do sistema. E
possivel obter um melhor desempenho mesmo que as condi¢des observadas para malha aberta
ndo sejam alcangadas. Dentro deste contexto estdo inseridos os controladores classicos como
proporcional (P), proporcional-integral (PI), proporcional derivativo (PD) e proporcional
integral derivativo (PID) (OGATA, 2010; CASTRUCCI, SALES e BITTAR, 2011).

FIGURA 5 - Diagrama de blocos de um sistema de controle malha fechada

Perturbacio
Referencia l
Input Output
—-—@— Controlador || Atuador M Processo -
(Set Point)

Sensor [~

Fonte: Adaptado de OGATA (2010)

Do ponto de vista de precisdo, o sistema em malha fechada apresenta vantagem em
relacdo a um esquema em malha aberta devida a tolerancia aos disturbios. Contudo em termos
de estabilidade, um controle em malha aberta se mostra mais adequado devido a construcéo
mais simples, enquanto que para a malha fechada alcancar a estabilidade pode se tornar um
desafio, pois pode haver um excesso de correcdo dos erros e equivocos que acarretam na
instabilidade de sistemas estaveis. Logo, 0 uso de uma combinac¢do adequada geralmente
torna o custo geral da estrutura de controle mais viavel e apresenta melhorias no desempenho
geral do sistema. Esses sistemas podem incorporar também o uso dos sistemas inteligentes
como as redes neurais, a logica fuzzy e os softsensors, como forma de aprimorar as estruturas
de controle (LEIGH, 2004; OGATA, 2010; CASTRUCCI, SALES e BITTAR, 2011).
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2.3.3 Softsensors

Os sensores virtuais ou software sensors (softsensor) se baseiam em usar
informacdes online para estimar variaveis de um cultivo que seriam dificeis de medir
diretamente. Eles apresentam dois componentes principais. O primeiro componente consiste
nos sensores de hardware que irdo fornecer informacBes das varidveis indiretas que
apresentam relagdo com a variavel de interesse. O segundo componente serd um modelo ou
uma correlacdo matematica que descreve a interdependéncia entre os dados dos sensores in
situ com a variavel alvo (NICOLETTI, JAIN e GIORDANO, 2009; LANTZ, et al., 2010).

Muitos dos sensores por softwares propostos podem ser agrupados em trés classes: (i)
sensores baseados em modelos (precisam de um conhecimento fenomenolégico prévio do
processo); (ii) sensores baseados em dados (usam informacBes de sistemas similares para
inferir valores); (iii) sensores hibridos (englobam recursos das classes i e ii) (NICOLETTI,
JAIN e GIORDANO, 2009; LANTZ, et al., 2010).

Sensores baseados em modelos em um processo fermentativo sdo construidos com
base nas relacGes estequiométricas e balancos de elementos. Um softsensor que consiga aferir
0 quociente respiratério (RQ) pode ser usado para detectar o inicio da fase de crescimento
oxido redutiva (JOBE et al., 2003), onde o grau de reducio do substrato é diferente do grau de
reducdo do produto de maneira significativa, sendo esse o caso da producdo de etanol
(VILLADSEN, NIELSEN, LIDEN, 2011). Outra aplicacdo é a afericdo da evolucdo da
producdo de CO2 como uma medida da atividade metabolica (TAHERZADEH, NIKLASSON
e LIDEN, 2000; NILSSON, TAHERZADEH e LIDEN, 2001). Contudo esse tipo de sensor
pode apresentar um desempenho baixo por causa dos ruidos, precisdo dos instrumentos que
quantificam a fracdo molar de CO2 e Oz no géas efluente e incertezas do processo, sendo
necessario a aplicacdo de filtros, como o filtro de Kalman, para diminuir as instabilidades que
podem surgir nos processos (SUNDSTROM e ENFORS, 2008; ZHANG, 2009; LANTZ, et
al., 2010).

Softsensors baseados em dados usam correlagdes entre variaveis. Eles incluem o uso
de métodos como as redes neurais ou simplesmente polindmios previamente ajustados. O
sistema de aprendizado e adaptacdo permite a afericdo da biomassa, concentracdo de
substrato, concentracdo de produto e mudancas no perfil de crescimento em uma fermentacéo.
O uso desse tipo de sensor baseado no aprendizado é interessante para aplicacdo nos
processos usuais de producdo de etanol, porém apresenta limitagdes quanto & producéo de

biocombustiveis de segunda geracdo e condigdes como a microaeracdo, devido ao carater
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heterogéneo dos dados da literatura para realizar o treinamento e aprendizagem das redes
neurais. Por exemplo, os dados ndo séo apresentados de maneira uniforme entre trabalhos e as
condicbes entre eles sdo distintas. E necessario entdo um esforco para realizar um pré-
processamento de informacdes e utilizacédo de filtros que permitam uma melhor performance
da rede (SUNDSTROM e ENFORS, 2008; ZHANG, 2009; LANTZ, et al., 2010).

Assim, 0 uso desse recurso para estimar valores de uma variavel de interesse é uma
alternativa conveniente aos métodos diretos. O uso de softsensor ndo representa um custo
adicional ao processo pois utiliza dados ja disponiveis. Os dados estimados servem como
sinais de entrada para algoritmos de controle melhorando tanto a resposta quanto o
conhecimento relacionado ao comportamento do processo (NICOLETTI, JAIN e
GIORDANO, 2009; LANTZ, et al., 2010).

Em busca de condicGes ideais de cultivo para E. coli para producdo da enzima
catecol-O-metiltransferase sollvel, Silva et al. (2012) avaliaram o uso de uma Rede Neural
Artificial (RNA) Feedfoward como softsensor. As variaveis de entrada usadas foram
temperatura, pH e agitacdo e, como saida, 0 modelo fornecia a atividade da enzima. O modelo
obtido apresentou boa correlacdo entre os dados preditos e os obtidos experimentalmente, e as
condigBes Otimas propostas pela rede neural permitiram um aumento de 4 vezes na atividade
da enzima quando comparada a condigdes de operacdo normais.

Carius et al. (2014) projetaram um estratégia de controle da concentragdo de
oxigénio dissolvido para cultivos de Rhodospirrillum rubrum em condi¢bes de limitacdo
desse nutriente. Usou-se um modelo de controle com dois graus de liberdade, contendo uma
parte feedforward, que gerava transi¢des plausiveis entre os estados estacionarios, e um
controlador PID, que compensava os erros do modelo e pertubacBes do processo. A variavel
de entrada era o sinal de um sensor de oxirreducdo in situ que gerava o potencial redox do
cultivo e ajustava o fornecimento de oxigénio manipulando a composi¢do do gas de entrada
por meio do gas nitrogénio e o ar. A estratégia se mostrou eficiente por estabilizar os estados
estacionarios em niveis diferentes de limitacdo de oxigénio, garantindo que esse nutriente foi
0 Unico substrato que influenciou o processo.

O trabalho de Farrell et al. (2015) buscou utilizar um controlador PID para
manutencdo do nivel de oxigénio dissolvido durante cultivo de E. coli a fim de produzir
subunidades de vacinas. Para isso, foi explorada a ideia de um “DO-stat” (Dissolved Oxygen
stat), no qual a vazdo de meio num processo batelada alimentada seria controlada e seria
suficiente para garantir que 0 OUR da biomassa ndo ultrapassasse 0 OTR do reator. O estudo

foi realizado em reatores de 2, 20 e 200 L. O sistema de controle foi capaz de manter os niveis
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de oxigénio dissolvido no reator piloto de 200 L, bem como por um periodo longo de cultivo.
Segundo o autor, a indugdo proporcionada pela estrutura de controle foi capaz de prover
proteinas de melhor qualidade e maiores niveis de biomassa.

Zeng e Deckwer (1996) revisaram as informacdes e dados obtidos em dois trabalhos
anteriores em que avaliaram a producdo de 2,3-butanediol sob condi¢Ges microaerdbias para
Enterobacter aerogenes. Segundo os autores, em um processo microaerobio a tensdo do
oxigénio dissolvido deve se aproximar de zero, essas condi¢cdes aumentam a eficiéncia da
transferéncia de oxigénio, de maneira que a forca motriz para o fendbmeno seja maxima. O
consumo especifico de oxigénio (qO2) (Eq. 1) pode ser descrito por uma equacao tipo
Monod, onde qO2™ ¢é a velocidade méaxima de consumo de oxigénio, Ko é a constante de

saturacdo e Co é a concentracdo de oxigénio.

Co

_ max
q02=q02 orce

@)

De acordo com o modelo, as células comecariam a ter suas funcionalidades alteradas
pelo fornecimento de oxigénio quando Co < cerca de 4 Ko. O parametro Ko pode ainda ser
usado como parametro para determinacdo se um regime é microaerobio, relacionando-o com
concentracdo de oxigénio dissolvido. Segundo os autores, para grande parte dos
microrganismos, valores de Ko variam entre 0,01-0,1 mg.L™, correspondente a uma faixa de
0,1-1,5% da saturacdo de ar. Nessa faixa, o cultivo estaria submetido a uma condicdo de
microareobiose. Como concentracfes de oxigénio tdo baixas ndo podem ser devidamente
aferidas por sensores comuns, é proposto acompanhar o consumo especifico de oxigénio pela
equacdo 2 e equacdo 3, sendo OTR, a taxa de transferéncia de oxigénio; K a o coeficiente de
transferéncia volumétrico; Co*, a concentracao de saturacdo de oxigénio; Co, concentracdo de

oxigénio; e Cx, concentragdo de células.

__OTR
= )

OTR=Kj a* (Co*-Co)zKLa*Co* em Co~0 3)

qO2

Pela relacdo proposta, € necessario medir a biomassa viavel para o0 acompanhamento
adequado. Destacando os dados obtidos no trabalho de Zeng et al. (1994), no qual se usou um

algoritmo PID para manipular a vazdo de ar e controlar o RQ inferido; o valor ideal de
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velocidade de consumo especifico de oxigénio para Enterobacter foi de 3,6 mmol. gms®.h?
com um RQ de 4,46 e uma produtividade de 0,61 Qproduto-Osubstrato ~.N. Esses dados
corroboraram com os parametros estequiométricos estimados.

Franzén, Albers e Niklasson (1996) também usaram uma estratégia de controle
classico para manter a condicdo de limitacdo de oxigénio ou de microaerobiose, e avaliar a
producdo de etanol por S. cerevisiae. O RQ foi estimado e posteriormente controlado por um
controlador PID. Porém, devido ao carater dindmico e possiveis mudancgas repentinas da
vazao de gas de entrada, foi incorporado um filtro exponencial de primeira ordem. A insercédo
do filtro permitiu obter condi¢des dindmicas favoraveis e precisas, e a estabilidade do sistema
com RQ variando de 10 a 50 foi mantida. Nesse caso, notou-se que as medidas de oxigénio
sdo a maior fonte de erro. Nos dados publicados no trabalho de Franzén (2003) utilizando essa
I6gica de controle, foi obtido um rendimento de 0,43 g etanol. g substrato™ em RQ igual a 12.

Com base nos trabalhos apresentados que tratam do fornecimento de O» ou da
producdo de um metabdlito especifico, grande parte ainda aborda o problema usando
estruturas de controle convencional, por exemplo, baseado na medida da concentracédo de O>
dissolvido (da ordem de ppm) por sensores altamente sensiveis, que sdo caros e de curta
durabilidade. Portanto, o uso de um sistema de controle baseado nos fluxos de O e substrato
se mostra promissor com base no que foi discorrido nas segdes 2.2 e 2.3 da revisdo da
literatura. A proposta se baseia na aplicagdo dos conhecimentos classicos de controle de
bioprocessos em sincronia com 0s avancos recentes da Biologia de Sistemas, a partir da qual é
possivel simular o metabolismo de um determinado organismo, identificando as faixas de
fluxos que favorecem a formacdo do produto de interesse, permitindo conhecimento prévio
das condicbes de cultivo ideais e possibilitando tracar estratégias eficientes e um controle a
nivel metabdlico. Tal proposta ndo se limita aos cultivos de S. cerevisiae, estendendo-se a
todos os bioprocessos de interesse industrial conduzidos sob limitacdo por oxigénio, pois
existe uma quantidade de bioprodutos que sdo produzidos de maneira mais efetiva quando as

quantidades de oxigénio sdo limitadas.
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3 MATERIAIS E METODOS

3.1 Microrganismo

Empregou-se fermento comercial fresco da levedura Saccharomyces
cerevisiae, marca ltaiquara. Os experimentos foram conduzidos no Laboratério de
Desenvolvimento e Automacdo de Bioprocessos 2 no Departamento de Engenharia
Quimica da Universidade Federal de Sao Carlos.

3.2 Modelo Computacional

3.2.1 Estratégia de Controle

A estratégia experimental proposta para o desenvolvimento estd representada
na FIGURA 6. Estudos in silico do metabolismo de S. cerevisiae foram realizados com
a fonte de carbono glicose. O modelo metabdlico foi utilizado para estabelecer as
condicdes de cultivo microaerobias e avaliar o metabolismo da levedura, gerando as
matrizes dos fluxos metabolicos simulados, composta por fluxo de substrato, fluxo de
oxigénio, fluxo de etanol e quociente respiratorio. Essas variaveis foram usadas para
tracar as légicas de controle que foram implementadas durante os cultivos. A
capacidade preditiva do modelo foi avaliada por meio da comparacdo dos fluxos
simulados com valores dos fluxos calculados a partir dos dados obtidos
experimentalmente.

Os resultados simulados nas matrizes foram utilizados para gerar relacfes
matematicas, que foram empregadas nas estratégias de controle propostas para
maximizar a producdo de etanol em cultivos conduzidos no modo batelada alimentada.
A primeira estratégia avaliada consistiu em um sistema de malha aberta e a segunda
estratéegia foi baseada em um sistema em malha fechada, na qual o quociente de
respiracdo celular (RQ) foi a variavel controlada. Os fluxos simulados no Optflux
(funcdo objetivo de maximizacdo da produgdo da biomassa, se¢do 3.2.5) foram
empregados para manipular as vazdes de ar e nitrogénio (loop de controle do fluxo de
0xigénio) e a vazao da bomba de alimentacédo (loop de controle do fluxo de substrato),
conforme detalhado a seguir. Todo o sistema de supervisdo e ldgica foi montado no
programa SUPERSYS HDCD (HORTA, 2012) ja disponivel no LaDABio 2,

construido na plataforma LabView 8.0.
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FIGURA 6 - Representacao esquematica da estratégia experimental proposta
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Jx — fluxo de biomassa (mmol.gMs™.h1); Jcoz — fluxo de gas carbonico (mmol.gMs™.h'1); Je — fluxo de etanol (mmol.gMs™.h'1); Js — fluxo de substrato (mmol.gMs™.h%); Joz
— fluxo de oxigénio (mmol.gMs™.h?). indices: S — selecionado. Equipamentos: A- Sistema computacional de monitoramento e supervisdo SUPERSYS; B — Banho; C —
Analisador de CO;; D — Analisador de O2; E — CLP-FieldPoint; F — controlador da velocidade do impelidor; G — Fluxémetro de ar; H — Fluxdmetro de nitrogénio; | — bomba
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3.2.2 Estimativa dos fluxos experimentais, produtividade, rendimentos e velocidade
especifica de crescimento

A determinacdo dos fluxos online e o calculo dos fluxos off-line (valores
corrigidos com informagdes de massa seca do cultivo, volume de retirada de amostra e
volume alimentado) (Eq. 4) foram baseados na estimativa das velocidades de consumo
de substrato ou formacao de produto, obtidas a partir dos balan¢os de material para cada
componente para um processo batelada alimentada (STEPHANOPOULOS,
ARISTIDOU e NIELSEN. 1998):

Fluxo (J;) = Z—; (4)

Sendo que: Ji é o fluxo de um componente i (substrato, subprodutos, CO2 e O5),
em mmol.gust.hL; ri é a velocidade de consumo ou produgdo de um componente i, em
mmol.L1.h? para oxigénio e gas carbonico (Eq. 8 e 9), e g.L .h? para os demais
componentes (Eq. 5, 6 e 7), Cx € a concentracdo celular, em gws.L™.

Balanco de células:

d(mx)
dt TV ©)
Balango de Substrato:
d
) —FCgp- 1,V (6)
Balango de Produto:
d(mp) _
a Y (7)
Balanco de COz:
d(CCOZV) _ ans,ePe ans,sPS NCOo,produzido
i Ycoe TR Yoo Tt T T ¢ ®)
Balanco de Oa:
d(C02V) . ans,ePe ans,sps
a Y0 TR YO TR -0,V ©)

Sendo que mx, ms e mp sdo a massa de células, massa de substrato e massa de
produto respectivamente. As variaveis Pe, Te € Qe S80 as condi¢des na entrada do reator,

fornecidas pelo fluxémetro (condicdes CNTP), ja as variaveis Ps, Ts e Qs sdo as



52|Materiais e Métodos

condicgdes de saida do reator que sdo as mesmas do interior do reator, V é volume de
meio, Ycoze € Ycozs S80 respectivamente fracdo molar de entrada e saida de COa, e por
fim yoze € Yo2s S80 respectivamente fracdo molar de entrada e saida de O..

3.2.3 Controle dos Fluxos de Consumo de Oxigénio e de Substrato

Para a estimativa do fluxo de biomassa (Jx=h?, Eq.10) pela Eq. 11, a massa de
células no reator (mx=gwms) foi obtida pelo produto da concentracéo celular (Cx=gms.L™)
pelo volume (V=L) de meio no reator. Cx foi inferido at line, com medic¢bes de DO a
cada 30 min. O volume de meio durante a fase de alimentacdo € atualizado
automaticamente pelo software de monitoramento e controle (Eqg. 12) a partir da vazédo

volumétrica do meio de alimentagdo (F=L.h™) e do volume de amostras retiradas.

_x _ gMs.L~1h~1 —p-1 (10)
Cx gMs.L—1

Pela definicdo de fluxo se verifica que o fluxo de biomassa € igual a velocidade

especifica de crescimento. Logo pelo balango:

Jx=p=——= (11)

V=V,,+ JFdt (12)

Sendo Vin 0 volume de meio (L) no reator no inicio da alimentacéo.

Para determinacéo do fluxo de gas carbonico Jcoz (mmol.guws.h?) pela Eq. 13,
a velocidade volumétrica de producdo de CO2 (rco.=mmol.L™.h") foi calculada pelo
balango para o CO2 na fase gasosa (Eq. 8) resultando na Eq. 14. Qgass foi obtido pelo
balango para o gas nitrogénio e demais inertes resultando na Equagédo 15. Para todos os
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balancos foi admitido estado pseudo-estacionario. A fracdo de CO2 no gas de entrada é

obtida mediante a Eq. 16.

_Tco2
Jeor=" (13)
X
T = l (yC02,ngas,sPS _ yCOZ,ngas,ePG) (14)
o2y RT, RT,
Q _ ans,e(l-yOle-yCOZ,e) (15)
gas,s (1'Yoz,s'ycoz,s)
_ (yCO2,ar)Qar+(yC02,N2)QN2 16
Ycoo,e Q (16)
gas,e

A variavel ycozs foi medida pelo analisador de CO; na corrente de saida do
gas. O termo Yoz, foi aferida pelo sensor de Oz na corrente de saida do gas. A vazdo de
gés na entrada (Qgase) € a soma das vazdes volumétricas de N industrial e de ar (L.h™?)
fornecidas pelos fluxémetros, que operam em pressdo (Pe -atm) e temperatura (Te - K)
dadas pela CNPT. A pressdo da corrente de gas efluente (Ps — atm) é medida pelo sensor
de pressao, e a temperatura de saida (Ts - K) é a mesma do cultivo. A fracdo ycoo, ar €
ycoz,N2 S0 fragBes conhecidas do CO2 no ar e no gas nitrogénio industrial.

Os fluxos de consumo de O e de substrato selecionados foram empregados
para manipular a vazdo de alimentacdo e do fornecimento de oxigénio conforme

detalhado nas modelagens descritas a seguir.

3.2.3.1 Controle do Fluxo de Oxigénio em Malha Aberta

Com base nos valores selecionados pela simulagdo para o fluxo de O
(Joz=mmol.gms*.h1) é possivel estimar a velocidade volumétrica de consumo de Oz
(roe=mmol.Lt.h") pela Eq. 17, sendo Cx estimado pela afericdo da densidade Otica,

conforme ja mencionado anteriormente.

102=J02Cx (17)
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Pelo balango molar para o oxigénio na fase gasosa, juntamente com a Eg. 15 de
Qugas,s, é possivel determinar o valor da fragdo molar de O2 no gas alimentado ao
biorreator de forma que ro2 seja mantido no valor desejado (Eg. 18). Foi admitido

estado pseudo estacionario para a solucao do sistema de equacgdes

ans,ePe ans,sPS

Yo T R Yo TT.R 10, V=0

ans,e Pe ans,e (1'YO2,e 'YCOZ,e) Ps

Y ——-y — -I'O V=0
%2¢ TR 7O (1-yozs¥cozs) TR :
B (l'yoz,e'ycoz,e) P,T, v T.R
yOQe_yOQS 1- - ste Bt Q P,
Yo2,5Yco2s gas,e

Sendo R a constante dos gases

Isolando para fracdo de entrada e rearranjando se obtém a equacao 18:

(1'yoz,s'ycoz,s)rOZVRTeTs+(1'ycoz,e)yo2,ngas,eTePs

( 1 _y02,s'yCO2,s)ans,eTSPe+y02,sans,eTePS

Yoo,e™ (18)

Conhecido o valor de yooe, as vazdes de entrada de ar (Qar) € N2 industrial
(Qn2) podem ser calculadas a partir de balangos materiais para a vazdo total de

alimentacdo do gas, gerando as Eq. 19 e 20, respectivamente.

ans,e:Qar+QN2
yOZ,eans,e:yOZ,arQar+yO2,NQNZ

yOZ,e ans,e:y02,arQar+yO2,N (ans,e _Qar)

(y02,e_y02,N)ans,e

(Yoz,ar'yoz,N)

Q.= (19)

(y02,e_y02,N)ans,e

(Yoz,ar'yoz,N)

QN2 :ans,e B (20)
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Onde yo2,ar € a fragcdo molar de Oz presente no ar e yozn € a fragdo molar de Oz
presente no nitrogénio industrial, as quais foram medidas pelo analisador de O> antes do
inicio do experimento. Destaca-se ainda que Qgas,e teve seu valor inicial definido no
inicio do experimento para que o numero de graus de liberdade do sistema fosse zero. O
valor escolhido (2,4 L.min) foi o menor possivel para que os dois fluxdmetros

pudessem operar juntos, ou seja, acima da vaz&do minima fornecida por cada um.

3.2.3.2 Controle do Fluxo de Oxigénio em Malha Fechada

Para o sistema em malha fechada, o controle da vazdo de gas foi proposto
usando a relacdo dos gases ideais (Eq. 21 e Eg. 22) e a estimativa do quociente

respiratdrio (Eq.31) de acordo com o descrito no item 3.2.5.

nop e *R*Te
QO2,e_ P (21)
QO2,e:y02,N2 QN2+y02,ArQ Ar (22)

Combinando as equagbes 17, 21 e 22 tem-se a relacdo para atualizacdo da
vazdo de ar (Eq. 19) e fracdo do oxigénio de entrada (Eqg. 20).

_JO,*VACX*R*T, o |
Qur~( P Yoo Qno) 021 (23)

y _ Y02.arQar Yo N2 Q2
02 Qur Q2

(24)

3.2.3.3 Controle do Fluxo de Substrato

Da mesma forma, a partir do valor para o fluxo de substrato (Js=mmol.gws™.h"
1y selecionado ¢ possivel determinar a velocidade volumétrica de consumo de substrato
(rs=mmol.L.h?) pela Eq. 25.

rs=JsCx (25)



56|Materiais e Métodos

Durante a fase de alimentacdo, rs (Eq. 26) pode ser estimado fazendo o balanco
material para a concentracdo de substrato (Cs=gms.L™). Assumindo a hipdtese do estado

pseudo-estacionario para Cs, temos:

d(Cs.V)

at

dCs)  d(vV)
+

V= O

d(Cs)

V= +Cs(F-Fa)=FCop- r,V-F,Cs

d(Cs)

\Y% T :F(CSF-CS)- rSV

F(Cgp-Cs)- r,V=0
F(Cgp-Cs)

:FCSF' I'SV-FaCS

=FCgp- 1,V-F,Cs

rg=Js.Cx= (26)

Onde F é a vazdo volumétrica de meio de alimentacio (L.ht), Csr é a
concentracéo de substrato no meio de alimentagdo (g.L™?) e Fa é a vazdo de retirada de
amostra.

A concentracdo de substrato pode ser correlacionada com o coeficiente de

rendimento em biomassa (Y x;s), conforme mostra a Eq. 27.

my-my ip
Yys=—— 27)

Onde mx € a massa de células em suspensdo durante a fase de alimentacéo (g);
mxin € a massa de células presente no inicio da alimentacdo (g) e msr € massa de

substrato fornecida durante a alimentagéo, que pode ser estimada por:
mSF:CSFdet (28)
Assumindo F constante, atualizado em intervalos de tempo Atr (por exemplo, a

cada 0,5 h) e admitindo que a cada novo intervalo de tempo se tem o inicio de uma nova
alimentacdo, as equacdes 26 a 28 podem ser combinadas para obtencdo de um
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polindmio de segunda ordem e resolvidas algebricamente, tornando F uma funcdo do
fluxo de substrato (Eq. 25).

Yx/s (CSF .F.AtF-CSV)=mx-mX’in
YX/S 'Cs -V=YX/S 'CSF .F.AtF-(mX-mX’in)

Js.Cx.V
SF~ F S

J5.Cx.V
F

2
Mx-My in 1 _|(MxMyin 1 _1(CSFAtE
Fe [( Yx/s V+CSF>] \/ ( Yx/s V+CSF> 4( M )(CXJSV)
= 2( o AtF) (29)
Vv

(Cgp- )Yx/s.V=Yx/5.Cgp.F.Atp-(mx-my ;)

Admitindo que o processo ndo esteja em estado pseudo-estacionario 0 novo
equacionamento serd dado pela equacdo 30. Esta equacdo foi incorporada no segundo
cultivo com a légica em malha fechada. O termo derivativo da concentragdo de
substrato foi adicionado como uma entrada e atualizado at line pelo uso de um aparelho

medidor de glicemia OneTouch UltraMini.

d(Cs)
Y :F(CSF-CS)- rSV
dt
Cos v L vyc
SF'F( dt 1, V)=Cs
2
Mx My in 1 _[(MxTMMxin 1 1 CSFAtE d(Cs)
P [( Yx/s V+CSF>] \/< Yx/s V+CSF> 4( \4 )(CXJSV+V dt) (30
= 30
CgFAtg
2(55)

A FIGURA 7 e a FIGURA 8 ilustram e resumem as respectivas equagdes e
logicas de controle na forma de fluxogramas.
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DO
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FIGURA 7 - Fluxograma para o sistema de controle em malha aberta
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FIGURA 8 - Fluxograma para o sistema de controle em malha fechada
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*Equacéo de alimentacdo usada para experimento com l6gica malha fechada com incluséo do termo derivativo
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3.2.4 Ajustes do Controle e do Softsensor

Para a atuacdo do modelo proposto no caso das vazdes de ar e nitrogénio industrial
foram inseridas algumas condi¢des na ldgica j& existente no sistema de controle
SUPERSYS_HCDC. A primeira modificacdo foi a inser¢do de um filtro de média mdvel de
10 pontos proposto por Horta (2012) para as variaveis de entrada: pressdo de entrada (Pe),
temperatura de saida (Ts), fracdo de oxigénio no gas de saida (yoz;s), fracdo de gas carbdnico
na saida (Ycozs), fracdo de oxigénio no gas de entrada (yoze), fracdo de gés carbdnico na
entrada (Ycoze). O intuito do filtro foi diminuir o ruido proveniente da leitura dos respectivos
sensores.

Também foi adicionado um atraso médio na atuagdo com Atg=30s. Este valor se
refere ao intervalo de tempo necessario para que uma determinada variagcdo na vazdo de gas
de entrada percorra todo o sistema de tubulagéo e seja detectada nos sensores de oxigénio e
gas carbonico. Esse valor foi obtido mediante testes prévios, nos quais 0s tempos de resposta
do sensor mediante ao estimulo foram cronometrados. A condicdo esta descrita no
pseudocddigo da FIGURA 9.

FIGURA 9 - Pseudocddigo da atuacdo do controle de vazdes

PROCEDIMENTO: Atraso na atuacdo da logica
Inicio

Se (that) <= (tcult)
Atjag=1s;

Senéao
Atjag=30s;

Fim

Fim do programa

tbat - tempo de batelada; tcult - tempo de cultivo; Atig - tempo de atraso

Como jé citado, para o sistema em malha aberta, a vazdo do gas de entrada (Qgase) é
uma variavel do modelo que necessita ser definida para que o sistema tenha como zero o
numero de graus de liberdade. Para garantir que ao longo do cultivo a vazdo se mantenha
proxima a inicial e ndo convirja a condi¢cdes que ndo sdo interessantes, foi proposto o
pseudocadigo da FIGURA 10.
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FIGURA 10 - Pseudocodigo para vazéo de gas de entrada

PROCEDIMENTO: Condicional para atualizagao
das vazdes
Inicio

ans,e:2,4 L.min-l;
Qin_gas =Qar,calcm+QN2,calc);

Se 0,99*Qgas,e <QIin_gas< Qgase*1,01
Qar,atuany=Qar,calcy);
QN2,atuam=QNz2,calc);

Senéo
Qar,atuany=Qar,atuan-1);

QN2 atuan)=QN2,atua(-1);

Fim

Fim do programa

Qgase - gas de entrada; Qin_gas - somatorio das vazdes calculadas; Qar,calce) - vazdo de ar

calculada; QN2,calc - vazéo de nitrogénio calculada; Qar,atuag) - vaz&o de ar enviada ao fluxémetro;

QN2,atuam - vazdo de nitrogénio enviada ao fluxdmetro; Qar,atuap-1y - vazdo de ar enviada ao

fluxbmetros no passo anterior; QN2,atuan-y) - vazdo de nitrogénio enviada ao fluxémetros no passo

anterior.

Para malha fechada, os valores de Jo2 e Js séo atualizados de acordo com RQ (Eq.

31), calculado usando os balangos de material para gas carb6nico (Eq. 8), oxigénio (Eq 9) e

nitrogénio, dados de fracdes de saida e fracdes de entrada obtidos pelo sistema de aquisicéo.

A heuristica de controle proposta foi a utilizada no pseudocédigo presente na FIGURA 11.

Vale ressaltar que RQ foi dividido em RQ online e offline. O RQ se refere ao valor calculado

online usando os dados fornecidos pelo analisador de gases e balancos de massa (Eq.. 8 e Eq.

9). O RQ offline usou as informagdes dos fluxos offline (secdo 3.2.2 e secdo 3.2.3).

RQ

o l‘COz o JC02

r02

JO,

(31)
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FIGURA 11 - Pseudocodigo da heuristica de controle proposta para a malha fechada.

PROCEDIMENTO: Heuristica de controle do RQ

Inicio
RQ_calc=rC0O2/rO2;
JO2_atual=f(RQ_calc);
JCO2_atual=f(rcoz;Cx);

Se RQ_menor <RQ_calc <RQ_maior
JO2=f(RQ_calc);
JS=f(J02);

Qar=f(J02);
F_bomba=f(JS);
Senéo
Se RQ_calc<RQ_menor
Se JCO2_atual<JCO2_anterior
JO2=JO2_anterior;
JS=JS_anterior;
Qar=Qar_anterior;
F_bomba=f(JS);
Senéo
JO2=J02_atual-0,5;
JS=f(JO2);
Qar=f(JO2);
F_bomba=f(JS);
Fim
Fim
Se RQ_calc>RQ_maior
JO2=J)02_atual+0,5;
JS=f(JO2);
Qar=f(JO2);
F_bomba=f(JS);
Fim
Fim
Fim do programa

RQ_calc — RQ calculado; nCO2 — numero de mols produzido de CO,; nO2 - nimero de mols
consumidos de O.; RQ_menor — limite inferior RQ; RQ_maior - limite superior RQ; JO2 - fluxo de
0O, f(RQ) — fungdo de RQ; JS — fluxo de substrato; f(JO2) — fungdo de JO2; Qar — vazdo de ar;
F_bomba — vz&o da bomba de alimentagéo; f(JS) — funcdo de substrato; JCO2_atual — fluxo de JCO;
da iteracdo atual; JCO2_anterior - fluxo de JCO2 da iteracdo anterior; JO2_anterior - fluxo de JO, da
iteracdo anterior; JS_anterior - fluxo de substrato da iteracdo anterior; Qar_anterior — vazdo de ar da
iteragdo anterior; JO2_atual — fluxo de JO, calculado na iteragdo atual; A - decremento ou incremento;
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3.2.5 Estudos in silico

Os estudos in silico foram conduzidos e acompanhados pela Dra. Cintia Regina
Sargo com auxilio do software livre Optflux 3.2.7 (ROCHA et al., 2010), que dispde de
ferramentas e algoritmos para simulacdo e otimizacdo das redes metabolicas. Diferentes
fluxos de assimilacdo da fonte de carbono (Js) e de oxigénio (JO2) foram usados como dados
de entrada, empregando-se 0 método de otimizacdo pFBA (parsimonious Flux Balance
Analysis) (LEWIS et al., 2010). Foi usado o GSMM iND750 adaptado por Montafio (2013).
Como fonte de carbono foi usada a glicose. Os fluxos estimados pelo modelo para producao
de biomassa (Jx), CO2 (JCO.) e etanol (JetoH-etano) foram comparados com dados
experimentais obtidos de cultivos. Foi utilizada a funcdo objetivo para maximizacdo da
biomassa por esta representar melhor o comportamento real do microrganismo nas condicdes
estabelecidas.

A partir das simulaces, foi possivel avaliar faixas de fluxos de assimilagdo da fonte
de carbono (Js) e de oxigénio (JO2) que proporcionaram um elevado fluxo de etanol (Jeton).
Para obtencdo dessas faixas, inicialmente o fluxo de substrato foi mantido constante e o fluxo
de oxigénio foi gradativamente reduzido até o ponto que foi observado um decréscimo no
fluxo de etanol, esse ponto anterior a diminuicdo foi determinado como fluxo méximo de
etanol para as condicGes simuladas, sendo geradas as matrizes de fluxos (Anexo A, TABELA
11). Contudo os fluxos maximos de etanol foram obtidos a partir de fluxos muito baixos de
consumo de oxigénio, tal condicdo dificultaria seu fornecimento e o seu controle em
condigBes experimentais. Entdo, posteriormente foram selecionados os dados que
representavam cerca de 90% do fluxo méximo de etanol (Anexo A, TABELA 12), esses
pontos foram denominados de pontos 6timos de producdo de etanol, e permitiram o
fornecimento de um fluxo experimental de oxigénio. Esses agrupamentos de dados foram
usados para obtencbes das relacbes matemaéticas utilizadas no programa. No caso dos
chamados cultivos em malha fechada também se utilizaram os dados simulados proximos dos
pontos 6timos (90% do fluxo maximo de etanol), selecionando pontos com RQ menores que

15 para obter as relagdes matematicas.

3.2.6 Sistema de Aquisicéo

O sistema experimental (FIGURA 12 e FIGURA 13) para controle do reator foi formado

pelos seguintes instrumentos: computador munido de software de controle (SUPERSYS_HCDC);
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compact Field Point (cFP) da National Instruments, para conexdo da maioria dos instrumentos ao
computador; inversor de frequéncia controlando a velocidade de agitacdo, via computador/cFP;
bomba de alimentacdo ISMATEC controlada via computador/cFP; pHmetro GLI com aquisi¢do
via cFP; dois eletrodos de oxigénio (INPRO 6800), um para medidas de oxigénio dissolvido no
reator e outro para afericdo da fracdo de saida de oxigénio; dois transmissores de oxigénio
dissolvido (modelo CE, O2 4050) com aquisi¢do via cFP , um para oxigénio dissolvido no reator e
outro para a fracdo de oxigénio na saida do reator; analisador de gases (SickkMAIHAK S710) com
aquisicdo analdgica via cFP; banho térmico controlado via interface NOVUS; termopar com
aquisicdo via cFP; bombas de 4cido e base (Masterflex) com controle on/off via computador/cFP;
2 fluxdmetros de massa (GFC AALBORG) empregados para suprir ar, nitrogénio industrial e
nitrogénio ultrapuro controlados via cFP. Todos os instrumentos listados apresentam dados com
aquisicao em tempo real, com intervalos de salvamento de 10 segundos (HORTA, 2012). Durante
os trés ultimos cultivos, o sensor de capacitancia (BIOMASS System — FOGALE NANOTECH)
foi usado para monitorar a densidade de células vidveis. A frequéncia de referéncia foi de 10 MHz
(sinal usado para compensar distarbios), e a frequéncia para levedura foi de 2,076 MHz. O sinal de
resposta, na forma de permissividade e condutividade, foi transferido para o computador via saida

analdgica com periodo de aquisi¢do de um minuto.

FIGURA 12 - Sistema controle e aquisigdo

Fonte: Acervo pessoal
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FIGURA 13 - Analisador de Gases e cFP

Fonte: Acervo pessoal

3.3 Cultivos Batelada Alimentada de S. cerevisiae em Biorreator

Para avaliar o desempenho do sistema de controle proposto foram realizados cultivos
em batelada alimentada usando a levedura comercial Itaiquara e 0 meio minimo (5,0 g.L* de
KH2PO4, 2,0 g.L " de MgS04.7H20, 1,5 g.L! de uréia com 30 g.L* de glicose como fonte de
carbono).

Os cultivos foram realizados em duas etapas. A primeira etapa consistiu em realizar
um processo batelada plenamente aerado para geracdo de biomassa até uma DO equivalente a
concentracdo entre 8 a 12 gws.L. Ao atingir a concentragdo desejada, a segunda etapa
referente a limitacdo de oxigénio teve inicio com a ativacdo da l6gica de controle para a
bomba de alimentagdo e para o controle das vazbes de ar e nitrogénio industrial com
aproximadamente 0,01% de O.. Foram usadas mangueiras Norprene e de poliuretano em
todos os cultivos para evitar interferéncia do oxigénio proveniente da difuséo, e a agitacao foi
mantida constante em 400 rpm.

O modo batelada alimentada visou manter o fluxo de assimilacdo de substrato dentro
da faixa desejada e, simultaneamente, impor o nivel de limitagdo por oxigénio requerido para
direcionar o metabolismo para a formacdo de etanol. Para o fornecimento do meio de
alimentacdo, foi utilizada a bomba peristaltica ISMATEC-BVP. A concentracdo da fonte de
carbono no meio de alimentacio foi de 300 g.L?, todos os outros componentes foram

preparados nas mesmas concentracdes do meio batelada. O volume de meio utilizado foi de
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3L para o controle em malha aberta e 3,5L para o controle em malha fechada, sendo
adicionado a esses volumes 1 mL.L* de antiespumante (polipropilenoglicol - PPG).

O biorreator usado foi tipo tanque agitado, encamisado e com aeracdo controlada,
com capacidade de 5 litros. A temperatura foi mantida a 30°C e o em pH 4,5. O controle de
pH foi feito pela adi¢cdo automatica de NH4OH 5% ou H3PO4 20% por intermédio de uma
I6gica j& programada no SUPERSYS_HCDC. O cultivo foi acompanhado em intervalos de 30
minutos, nos quais foram retirados cerca de 20 mL de amostra armazenados em tubos Falcon,
que foram dispostos imediatamente em gelo. Uma aliquota foi usada para analise de
densidade 6tica, o restante foi centrifugado e o sobrenadante congelado para posterior analise
de metabolitos.

Foram realizados também dois cultivos denominados tipo usina e estritamente
anaerobio, sem controle do fornecimento de oxigénio, para comparacao. Esses dois cultivos
utilizaram as mesmas condic¢des dos cultivos anteriores e o perfil de alimentagéo reproduziu o
utilizado no cultivo com malha fechada. O cultivo denominado tipo usina ndo teve uso de
corrente de gas de entrada, mas foi mantido o controle pH e temperatura, com agitacao
constante em 400 rpm. O cultivo completamente anaerdbio teve como corrente de gas de
entrada somente nitrogénio ultrapuro (0,5-1 L.min™) para garantir a auséncia de oxigénio no

sistema

3.3.1 Obtencéo dos parametros de desempenho dos cultivos

As velocidades especificas de producdo de etanol para cada ponto do cultivo foram
obtidas mediante balanco de massa, tanto para etanol quanto para glicerol, resultando na Eq.
32, sendo pp, a produtividade especifica de produgédo de produto. A velocidade especifica de
crescimento, usada para analisar o perfil em relacdo a concentragdo de etanol e representada
na forma de graficos, foi dada pela equacéo 11.

d(mp) _
m —rpV

d(mp)
dt
d(mp) 1

dt E :up (32)

=Cx*W,*V
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A velocidade especifica de crescimento, apresentada nas tabelas, foi estimada pela
regressdo linear ao se construir gréficos do logaritmo neperiano da massa de células (eixo Y)
pelo tempo (eixo X), onde u sera o coeficiente angular.

Os termos de rendimento, como Yps, foram obtidos realizando uma regresséo linear
apos serem construidos gréaficos da massa do componente de interesse (eixo Y, por exemplo,
massa de etanol) contra a massa de substrato (eixo X), no qual o coeficiente angular € o termo
de rendimento. O rendimento pode ser representado pela Equacdo 36, tendo como exemplo
rendimento para produtos.

A Eqg. 33 representa a forma geral do célculo do volume. Para um processo batelada
alimentada, Vn é 0 volume do reator no instante n; Vi, € 0 volume do reator logo antes do
inicio da alimentacdo; Vad € 0 volume adicionado acumulado; e Vit € 0 volume retirado
acumulado. No caso de um processo batelada, o termo de alimentacdo (Vad) € eliminado e Vin

representa o volume inicial da batelada.

dv )

E =F-Fa

V-V, =F*At-Fa*At

Vn:Vin+Vad'Vret (33)

A Equacéo 34 e a Equacdo 35 sdo obtidas mediante integracdo das equagdes 6 e 7
respectivamente. Para a Eq. 34 e 35, ms representa massa de substrato; mp € a massa de
produto; o indice subscrito “in” representa o instante que precede o inicio da alimentacédo; o

indice subscrito “n” representa um instante no tempo; o indice subscrito “ad” representa

massa adicionada; e o indice subscrito “0” representa o inicio do cultivo.

d(my)
dt

AmS:F.CSF At-rsVAt

ZFCSF 'rSV

Mg =M j =M 54 ~Mg

mg Mg i~ ms,n+ms,ad (34)
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De forma anéaloga para os produtos (etanol, glicerol e células):

d(mp) _
dt

I'p VAt:AmP

rPV

mp=Mmp ,-Mp (35)

Usando as defini¢fes de rendimento e de concentragdo se obtém a Equacgéo 36, que
representa os célculos realizados para rendimentos em produtos (BORZANI, 2008).

V*#Cp = Vi *C
YP — n™“P,n in™%“P,0 (36)

Vad*Csp+Vin*Cg in—Vn*Cs n

No caso de uma batelada alimentada, o termo Cpo representa a concentracdo de
produto no inicio do cultivo; Cpn € a concentracdo do produto no instante n; Csin € a
concentracdo de substrato logo antes da alimentacgéo iniciar; Csn é a concentracdo do produto
no instante n; e Csr. Como ja citado, os calculos para rendimento em células sdo analogos.

A produtividade volumétrica dos produtos foi determinada pela equacdo 37
(BORZANI, 2008).

Vn*CP,n'VO*CP,O
Prp= v (37)
n =

3.4 Metodologia analitica

3.4.1 Concentracao Celular

O acompanhamento do crescimento celular foi feito pela medida da densidade oOtica
do caldo de cultivo em espectrofotbmetro no comprimento de onda de 600 nm (DOsoonm), bem
como por medidas de massa seca.

O meétodo consiste em realizar um acompanhamento da densidade ética de aliquotas
retiradas durante o cultivo e correlaciona-las com a massa de células presentes no meio de

cultura. A cada 30 min foram retiradas cerca de 2 mL das amostras de 20 mL retiradas do
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biorreator para leitura de DO. Parte das amostras coletadas foram submetidas a filtragdo em
membranas de 0,45 pum previamente secas e pesadas para determinacdo da massa seca. As
membranas foram dispostas em estufa a 70°C por 24 h. Ao atingir massa constante, 0
conjunto de membrana biomassa foi novamente pesado. A diferenca das massas forneceu a
massa em gramas de biomassa que foi correlacionada com as leituras obtidas no espectro para
obter a curva. Para manter a correlagdo linear, as amostras com DO’s superiores a 1 foram
diluidas antes da leitura.

Como ja referido, o sensor de biomassa (FOGALE NANOTECH — Biomass System)
foi usado nos trés ultimos cultivos para acompanhar a concentracdo de células viaveis. O sinal
obtido pelo sensor ¢ uma funcdo das propriedades dielétricas das células vivas, ou seja,
células viaveis apresentam membranas plasmaticas intactas que sofrem uma intensa
polarizacdo ao serem submetidas a um campo elétrico, comportando -se como pequenos
capacitores. Essa caracteristica permite aferir a concentracdo de células vidveis (MARKX e
DAVEY, 1999; PRODAN, PRODAN, MILLER Jr, 2008)

Os dados de permissividade fornecidos pelo sistema do sensor de biomassa (0,004-
0,02 Ampere, sinal analégico) foram multiplicados por um fator de calibracdo para conversao
das leituras de ampere para picofarads (pF).cm™. O sinal foi tratado com um filtro de média
movel de 80 pontos. Com os dados de permissividade tratados combinados com balanco de
massa para células (Eqg. 5), admitindo que a permissividade é proporcional a concentragdo de
células viaveis, o fluxo de células (Jx) foi estimado em tempo real e comparado com os fluxos

simulados no Optflux.

3.4.2 Concentracdo de Acucares e Metabdlitos

Os sobrenadantes coletados ao longo dos cultivos foram analisados por
cromatografia liquida de alta eficiéncia (CLAE) (Sistema Waters Co; Bombas HPLC 510,
Injetor W717, refratbmetro W410 e leitor UV PDA W996) a fim de avaliar o consumo da
fonte de carbono e secre¢do de &cidos organicos, glicerol e etanol. Para isto, utilizou-se uma
coluna de troca iénica (coluna Aminex HPX-87H - Bio-Rad), a 60 °C, com H>SO4 (5 mM)
como fase movel e vazdo de 0,6 mL min™.

O detector de indice de refracdo diferencial (Waters 410) foi utilizado para anélise
dos agucares e etanol, e os acidos organicos foram determinados pelo detector de UV (Waters

486) a 210 nm de comprimento de onda.
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A concentracdo de glicose também foi determinada pelo método enzimatico glicose-
oxidase (GOD-PAP, Laborlab, Brasil). Também foi usado o aparelho de glicemia OneTouch

UltraMini para aferir a concentracéo de glicose.

3.4.3 Viabilidade celular

A andlise de viabilidade celular foi realizada por microscopia ética mediante
contagem de células em camara de Neubauer. Uma aliquota de 100 pL foi diluida 10x em
agua e depois uma nova diluicdo de 2x com corante azul de metileno. Ap6s 5 min de contato
com o corante, 4 pL foram dispostos na cdmara e visualizadas no microscépio para contagem.
As ceélulas coradas sdo as ndo vidveis e as ndo coradas sdo as que apresentam viabilidade
celular. A relacdo entre o niumero de células viaveis e células totais forneceu a viabilidade em

porcentagem.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Os resultados dos cultivos estdo apresentados em funcéo da estratégia de controle
utilizada e comparados com as outras duas condicdes de fermentacdo sem controle (tipo usina
e estritamente anaerobio) estudadas, conforme descrito no item 3.3. Primeiramente foi
avaliado o desempenho do cultivo com levedura de panificagdo submetida ao controle em
malha aberta (CMA). Em seguida foram avaliados e comparados o desempenho dos cultivos
com a levedura de panificacdo com controle em malha fechada (CMF1).

Também sdo apresentados dados das trés estratégias de fermentacdo avaliadas:
microaerado (CMF2), tipo usina (FTU) e estritamente anaerdbio (FEA). Os resultados foram
avaliados e comparados. As barras de erro presentes nos graficos sdo referentes aos desvios

obtidos das médias das triplicatas de cada medida.

4.1 Desempenho das estratégias de controle

4.1.1 Estratégia de Controle em Malha Aberta (CMA)

A partir das simulacdes feitas no Optflux, os pontos com melhor producéo de etanol
foram selecionados (se¢do 3.3.1 e Anexo A, TABELA 12). Foi possivel obter um modelo
linear (Eq. 38) para relacionar a variacdo do fluxo de oxigénio em funcdo do fluxo de
substrato representado na FIGURA 14.

J0,=(0,248+0,003 )*Js+(0,210,07) (38)
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FIGURA 14 - Modelo linear para os pontos 6timos de producao de etanol
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A FIGURA 15 e a FIGURA 16 representam a atuagdo do programa quanto aos
setpoints estabelecidos de Js=11,6 mmol.gus*.h™ e JO,=2,7 mmol.gus.h™, bem como o fluxo
real apresentado pela levedura calculado a partir dos dados experimentais (fluxo calculado
off-line). Esses valores de fluxo off-line foram calculados pelo balanco de massa para 0s
componentes em termos massicos, levando em conta os valores atualizados de massa seca,
volume e dados de concentracao (Eq. 4 a 9).

O valor de fluxo de substrato setpoint foi selecionado levando em conta dados de
fermentacdo em batelada habituais em condi¢des fermentativas para levedura de panificacéo.

O valor do fluxo de oxigénio setpoint foi obtido a partir do modelo previamente proposto.
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FIGURA 15 - Fluxo de oxigénio durante a fase de alimentacdo até o fim do cultivo CMA:
Atuacdo do controle (==), fluxo off-line (m), setpoint (==), vazao de ar (==) e vazéo de
nitrogénio (=).
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FIGURA 16 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentacdo no cultivo CMA: Atuacdo do
controle (==), fluxo off-line (m), setpoint (==) e vazdo da bomba de alimentacdo (=).
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O fluxo de oxigénio calculado online apresentou um erro sisteméatico em relagdo ao
setpoint. Tal comportamento é devido a caracteristica de malha aberta, ou seja, ndo ha
realimentacdo da saida e consequentemente ndo ha acdo de controle para minimizar o erro.
Nesse caso as entradas sdo usadas como sinais de referéncia onde se espera que se atinja a
saida desejada (OGATA, 2011; CASTRUCCI, SALES e BITTAR, 2011). A atuagdo do
controle teve inicio as 2,55 horas de cultivo e permaneceu ativa até o fim do cultivo (FIGURA
15). A resposta da levedura, ou fluxo corrigido off-line (usando as informacdes atualizadas de
massa seca e volume) teve um JO, médio de 2,6+0,4 mmol.gmst.h até 6,05 horas de cultivo,
que sofreu uma reducdo para 2,5+0,2 mmol.gms™.h? até o fim do experimento. O fluxo
controlado online por sua vez foi de 2,3+0,2 mmol.gms™*.h™. Dessa forma o fluxo off-line se
manteve bem préximo frente ao JO, controlado.

O erro sistematico quanto ao fluxo de substrato foi menor, porém a levedura
apresentou uma resposta mais lenta quando comparado ao fluxo de oxigénio. A ldgica para
alimentacdo iniciou apds 2,55 horas de cultivo e permaneceu ativa até o fim do meio de
alimentacdo que se deu por volta de 9,35 horas de cultivo (FIGURA 16). Js real (recalculado
off-line) teve um valor médio de 10+1 mmol.gms™.h™%, que apresentou uma queda ap6s 6,05
horas de cultivo atingindo um novo valor médio 6,4+0,9 mmol.gms™.h™. J4 o fluxo controlado
(atuacéo do controle) apresentou um valor médio de 11,59+0,03 mmol.gms™®.h™.

Pode ser notado que o fluxo de oxigénio foi responsavel por manter o fluxo de
substrato em 10 mmol.gust.h? durante 3,5 horas de alimentacdo. Logo, as respostas
apresentadas pela levedura se mantiveram proximas ao que foi proposto pelo modelo linear
durante esse periodo de atuacdo, pois para o Js observado o JO2 correspondente seria 2,3
mmol.gws™.h™. Quanto ao Jewnol (FIGURA 17), o valor observado médio de 16+1 mmol.gws
! h foi proximo ao simulado 15,6 mmol.gms®.h™ de acordo com o modelo de pontos 6timos

de producéo de etanol.
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FIGURA 17 — Perfil do fluxo de etanol no cultivo CMA. Sendo (m) fluxo off-line e () fluxos
simulados pelo Optflux
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A partir de 6,55 horas de cultivo, como indicado anteriormente, o fluxo de substrato
sofreu uma reducdo que coincidiu com o aumento da concentragdo de glicose e oxigénio
dissolvido no meio (FIGURA 18). O modelo utilizado nas simulacBes é um modelo
estequiométrico, ndo sendo capaz de predizer possiveis efeitos de toxicidade e inibicdo.
Assim a reducdo observada do Js pode ser admitida como um dos fatores que contribuiram
para 0 acimulo de glicose no reator, pois ndo houve corre¢do da vazao de alimentacéo para o
novo fluxo observado, o que levou a alimentacdo de uma quantidade de substrato maior do
qgue a consumida pelas células. O mesmo vale para o fluxo de oxigénio que ndo sofreu

corre¢do, causando o aumento na concentracdo de oxigénio dissolvido observada.
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FIGURA 18 - Perfil do cultivo CMA sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol (¥), glicose
(A), oxigénio dissolvido (==). (a) inicio da atuacao da légica, (b) inicio do acimulo e (c) fim
da logica de alimentagéo.
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A toleréncia ao etanol, relacionada com fatores nutricionais e fisiolégicos, pode ter
sido fator que contribuiu para a reducdo do fluxo de substrato e o consequente acumulo de
glicose. As leveduras comegam a sentir e alterar seu metabolismo devido ao etanol, quando
este atinge concentracdes de 0,75 a 1,10 M (34,5 g.L! a 50,7 g.L!) (THOMAS e ROSE,
1979; LEAO e VAN UDEN, 1982; CARLSEN, DEGN e LLOYD, 1991).

A resisténcia aos efeitos do etanol é dependente, entre outros fatores, da composicao
do meio de cultivo: quanto mais deficiente for o meio, mais sensivel sera a levedura. A
presenca de componentes para sintese de acidos graxos e esteroides € essencial para
manutencdo da célula, pois estes compdem a parede celular. You et. al (2003) e Fornairon-
Bonnefond et al. (2003) observaram que a tolerancia das leveduras frente ao etanol esta
relacionada com o conteudo de &cidos graxos nas células. A suplementacdo do meio de
cultivo pela adi¢do de tween 80 e ergosterol ou a manutencdo de nivel adequado de aeracéo
sdo recursos que podem ser utilizados para garantir a sintese desses componentes. Logo o
fluxo de substrato pode ter diminuido devido a redistribuicdo dos fluxos na rede metabolica,
ou devido a producdo insuficiente de componentes metabdlicos essenciais ou ainda a
insuficiéncia, por sua vez, pode ser advinda da necessidade da levedura de remodelar o

transcriptoma de 352 genes quando realiza a passagem de um estado de plena respiracédo para
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um proximo ao plenamente fermentativo (LAI et al., 2006; WIEBE et al., 2008; MA e LIU,
2010).

Outro fator que pode influenciar e reduzir a velocidade de crescimento € o acumulo
de etanol intracelular. Este tem suas maiores concentra¢fes nas etapas iniciais do processo de
fermentacdo, além de ser acumulado muito rapidamente caso a fermentacdo seja rapida e
intensa. Isso se deve ao fato da levedura ndo ser capaz de secreta-lo na mesma velocidade em
que ele é produzido, e por fim este etanol enddgeno acaba sendo mais toxico que aquele
presente no meio extracelular (D’AMORE E STEWART, 1987).

Foi observada também a formacdo de glicerol durante o cultivo. Esse metabdlito é
produzido e secretado pelas células como forma de oxidar NADH produzido em excesso e
fechar o balanco redox, ou seja, € usado como forma de diminuir o desequilibrio redox e
evitar um posterior estresse oxidativo (FRANZEN, 2003; GIBSON et al., 2007). Mesmo com
a geracao de biomassa, a levedura de panificacdo recorreu a producéo de glicerol.

Nota-se que a velocidade especifica de crescimento e a produtividade especifica de
etanol (calculados pelo balango de massa em cada ponto. Eq. 11 e Eq. 32) decaem com
aumento da concentracdo de etanol (FIGURA 19). Ao atingir o valor proximo de 0,75 M de
etanol (t=6,5 h, FIGURA 18), observa-se que a velocidade especifica de producdo de etanol
se mantém praticamente constante e proximo a 0,58 Qetanol.gms .02, enquanto a velocidade
especifica de producdo de biomassa continua diminuindo. Durante a etapa de alimentacdo,
analisando por meio do logaritmo da massa pelo tempo (FIGURA 20), foi possivel identificar
duas fases de crescimento e estimar suas velocidades especificas de crescimento, a primeira
com p= (0,22+0,01) h'! e a segunda com p=(0,062+0,004)h™.

Como ja referido, comportamento semelhante, com a presenca de duas fases de
crescimento, foi observado no trabalho de Alfenore et al. (2003) e Fromanger et al. (2009).
Na primeira etapa, a biomassa é produzida simultaneamente com o etanol e na segunda etapa
a formacéo de biomassa sofre uma reducéo até tornar-se constante. Na segunda fase, a energia
gerada seria suficiente apenas para suprir as necessidades de manutencdo da célula. A

produtividade especifica de glicerol sofreu pouca variagdo ao longo do cultivo.
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FIGURA 19 - Produtividade especifica de etanol (e), glicerol (¥) e u (m) no CMA. Sendo (a)
inicio da atuacdo da logica, (b) inicio do acumulo e (c) fim da lI6gica de alimentagéo
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FIGURA 20 - Logaritmo da massa seca de células com tempo durante alimentagéo no CMA.
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Ao fim da batelada as concentragfes de etanol e biomassa (TABELA 2) foram de
6,43 g.L ! e 7 g.L, respectivamente. Ao fim da etapa de alimentagdo a concentracio de

etanol foi 49 g.L%, enquanto a de células foi de 14,7 g.L%. No final do cultivo a concentragéo



Resultados e Discusséo |79

de etanol atingiu 61,9 g.L! e a biomassa 17,1 g.L ™ .Quanto a concentragdo de glicerol, ela

sofreu um aumento de 0,84 g.L* da etapa batelada para 5,6 g.L™ da etapa de alimentac&o.

TABELA 2 - Concentracdes em cada estagio do CMA

Concentracao Final Batelada Finf_;ll Batelada Fim_do

(9.LD) alimentada cultivo
Biomassa 7,0+0,2 14,7+0,2 17,1+0,2
Etanol 6,43+0,01 4942 61,9+0,4
Glicerol 0,84+0,02 5,610,4 6,26+0,01

Os resultados do cultivo CMA podem ser avaliados também em termos dos
parametros cinéticos globais (se¢do 3.3.1, Eq. 36) descritos pela TABELA 3. A velocidade
especifica de crescimento global sofreu reducdo ao longo do cultivo em relacdo a etapa
batelada, sendo uma reducao de 1,8 vezes para etapa de alimentacdo. O rendimento de células
por substrato consumido teve um ligeiro incremento e o rendimento de etanol em substrato
teve aumento de 1,75 vezes. Nota-se que durante a etapa de limitacdo da aeracdo e adicdo de
meio suplementar houve uma redugdo no crescimento para aumento do rendimento do
produto de interesse. Apesar do acimulo, o rendimento global em etanol (0,48 Qetanol.Qsubstrato”
1Y manteve um valor acima de 90% do valor tedrico maximo (Yp/s=0,51 Qetanol.Jsubstrato ) para
S. cerevisiae em meio minimo durante a etapa batelada alimentada (SHULER e KARGI,
2002).

TABELA 3 - Parametros cinéticos globais do CMA

Parametros Batelada Batelada _Pos-
alimentada alimentacao
u (h?) 0,30+0,05 0,15+0,01 0,05+0,01
- IY g’sbt ) 0,09+0,01 0,111+0,006 0,06+0,03
celulas- supstrato
Ga Yfg’“ﬁ o 0,28+0,02 0,48+0,01 0,40+0,02
etanol- supstrato
Y coH/s
(0 gicoo. § Sutstas™) 0,03+0,01 0,049+0,001 0,030+0,001
glicerol- upstrato
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A produtividade (Eqg. 37) (TABELA 4) de etanol apresentou um incremento, sendo
Prpetanoi=5,2 g.L1.h"t durante a alimentagdo. A produtividade de células atingiu Pry= 1,20 g.L"
1h?! na etapa batelada e sofreu um ligeiro aumento nas etapas posteriores, enquanto a
produtividade de glicerol se manteve em Prpgiiceroi= 0,53 g.L"L.h. Esse perfil ajuda a
visualizar o investimento realizado pelo microrganismo em produzir energia pela formacéo de

etanol em detrimento da producéo de biomassa.

TABELA 4 - Produtividades médias do CMA

Produtividade média Batelada Batelada Pos-
(g.LLh1) alimentada alimentacéo
Prx 1,20+0,08 1,29+0,02 1,27+0,02
Prp Etanol 2,40+0,05 5,240,2 5,12+0,02
Prp,Glicerol 0,32+0,05 0,53+0,05 0,524+0,007

Quanto ao quociente respiratorio (FIGURA 21 e FIGURA 22), este se manteve,
durante a etapa batelada, entre 1 e 2, e acima, entre 6 e 4, durante o uso da légica de controle,
caindo a zero quando a glicose no meio foi esgotada, apresentando um perfil decrescente a
partir da 4% hora de cultivo. Analisando os dados das velocidades de producdo de CO; e
consumo de Oz, nota-se que a queda continua em RQ é explicada tanto pelo aumento de ro>
como pela diminuicdo de rco. a partir da 42 hora, que coincide com 0 momento no qual a

vazdo de ar passa a aumentar e a de N2 a diminuir.
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FIGURA 21 — Comparacédo do quociente respiratorio com vazdes de CMA. Sendo (a) inicio
da atuacdo da logica, (b) inicio do acumulo e (c) fim do meio de alimentacdo. Sdo
apresentados RQ (==), vazdo de ar (=) e vazdo de nitrogénio (==).
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Franzén (2003), ao realizar uma analise metabdlica de S. cerevisiae, obteve que em
RQ=6 o rendimento global de glicerol em glicose era muito pequeno, enguanto o rendimento

de etanol atingia cerca de 0,37 Qetanol.gsubstrato — € de células atingia cerca de 0,17 Qeelulas.Gsubstrato”
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. Ao aumentar o RQ para 12, o rendimento de etanol aumentou para 0,43 g etanol. § substrato —, O
rendimento de células foi reduzido para 0,15 Qcelulas.-Osubstrato-, € rendimento de glicerol
aumentou para um maximo de 0,04 Gglicerol.Osubstrato .

Bideaux et al. (2006) através de um PID para controle da vazao de alimentacdo em
cultivo, manteve RQ em uma faixa de 4 e 5 e obtiveram uma concentracéo final de glicerol de
2 g.L, mas um rendimento de etanol de 0,36 Jetanol.Jsubstrato -, €NQUANto Nno cultivo que
denominaram de microaerado o rendimento foi de 0,46 Qetanol.Gsubstrato-- POrém a concentragio
final de glicerol foi 12 g.L™.

Vale notar que os resultados obtidos para a estratégia de cultivo em malha aberta
apresentaram algumas vantagens em termos de rendimento da producao de etanol, contudo se
verificou a necessidade de correcdo e atualizacdo dos dados de entrada para evitar o acimulo

do oxigénio dissolvido alterando o estado de microaeracéo.

4.1.2 Estratégia de Controle em Malha Fechada (CMF1)

Para a nova estratégia, foi proposto um novo modelo que estabelecesse uma relacao
entre os pontos simulados no Optflux de RQ e JO2 (FIGURA 23) para a regido préxima dos
90% do fluxo méaximo de etanol prevista pelas simulagcbes do modelo metabdlico (Anexo A,
TABELA 11 e TABELA 12). O modelo obtido foi uma hipérbole (Eqg. 39) e foi usado para
atualizar valores de vazdo de ar (Qa) e fluxo de oxigénio (JO2). A vazdo de nitrogénio foi
alterada de 0,5 a 1 L.min durante o cultivo, a fim de aumentar a vazdo do gés de saida e
minimizar problemas de leitura pelo detector de gases devido a baixa vazdo de ar requerida
para essa nova estratégia. Uma faixa de controle de RQ de 7,6 a 8,4 foi estabelecida para a
I6gica, sendo o limite superior devido a limitacdo dos fluxdmetros, que ndo conseguem

fornecer a uma vazao inferior a 0,2 L.min* de gas.

_(0,37+0,06)*RQ

10, RQ-(7,04+0,04)

(39)
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FIGURA 23 - Modelo para fluxo de oxigénio. Pontos simulados (m). Pontos simulados de
fluxo 6timo de etanol (m) em destaque
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O modelo linear para o fluxo de substrato e de oxigénio também foi atualizado e a

nova equacdao é a descrita pela Equacdo 40 e apresentada pela FIGURA 24.

Js=(3,940,2 )*JO,+(1,2+0,8) (40)

FIGURA 24 - Modelo linear para relagdo Js em funcdo de JO». Pontos simulados (m). Pontos
simulados com fluxo 6timo de etanol (m), em destaque.
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Os resultados obtidos adotando-se a nova estratégia de controle em malha fechada
sdo discutidos a seguir. O JO2 médio offline (FIGURA 25) foi de (1,3+0,2) mmol.gust.h? até
6,6 h de cultivo. Apds 7 horas o fluxo foi reduzido para (1,1+0,7) mmol.gms*.h™. O fluxo
controlado online médio se manteve em (1,6+0,4) mmol.gms™.h* até 6,6 h, sofrendo reducéo
para (1,240,8) mmol.gus1.h™ . Os valores experimentais dos fluxos de O2, portanto, se
mantiveram proximos aos estabelecidos pelo controlador, apesar de apresentarem uma maior

diferenca absoluta até 6,6 horas de cultivo.

FIGURA 25 - Fluxo de oxigénio durante a fase de alimentacdo no CMF1 até o fim do cultivo:
Atuacdo do controle (==), fluxo off-line (m), vazao de ar (==) e vazao de nitrogénio (=).
Sendo (a) fim do meio de alimentac&o.

JO,(mmol.gMs™.h™)

—— Qar (L.min") —— QN2(L.min™")
Fluxo real —— Atuacao do controle

Quanto ao fluxo de substrato (Js) médio (FIGURA 26) para a levedura quando
recalculado offline foi de (7,8+0,7) mmol.gms™.h* até 6,6 horas, e depois das 7h foi reduzido
para 6,72 mmol.gms™.h™. Para o valor calculado online, o Js foi de (10+1) mmol.gms*.h* até
as 6,6 e depois foi mantido com um valor médio de (11+2) mmol.gmst.h™t. Assim como o
observado na malha aberta, 0 microrganismo apresentou consumo de substrato mais lento do
que os valores simulados. A diferenca entre os fluxos experimentais e simulados de substrato

foi menor quando comparado ao sistema em malha aberta e o perfil dos pontos até 6,6 horas
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foi semelhante. Nota-se também que o fluxo de oxigénio aparenta ter sido suficiente para

modulagdo do fluxo de substrato, assim como observado no experimento anterior.

FIGURA 26 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentacdo no cultivo CMF1: Atuacédo do
controle (==), fluxo off-line (m) e vazdo da bomba de alimentacéo (=).
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Para um Js médio offline de (7,5+1) mmol.gms®.h, o modelo proposto pela
simulagdo apresentou valores de JO,=1,67 mmol.gust.h" . Por sua vez, o fluxo de etanol
médio (FIGURA 27) durante o cultivo foi (13,9+0,9) mmol.gmst.h™, enquanto o valor do
Jetanol Simulado para a condicéo foi de 12 mmol.gus.h™. Esse sistema de controle, de acordo
com os dados obtidos durante toda a etapa de atuacdo da I6gica, mostrou ser capaz de manter

os valores de fluxos proximos aos estimados pelo modelo.
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FIGURA 27 - Perfil do fluxo de etanol no cultivo CMF1. Sendo (m) fluxo off-line e (e) fluxos
simulados pelo Optflux
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Para 0 RQ (FIGURA 28 e FIGURA 29), observou-se que os valores calculados off-
line seguiram o comportamento apresentado pelos valores obtidos online, mantendo-se dentro
dos limites estipulados até cerca de 7,5 h de cultivo. Os valores online também foram
mantidos préximos ao limite inferior para RQ de 7,6 mols de CO> produzidos. (mols de O>
consumidos)™ até 7,5 h de cultivo. O instante (b) apresentado pela figura coincide com a
adicdo de antiespumante (PPG), que provocou um rapido decréscimo de RQ logo apds 6,6 h,
causada pela interferéncia do anti-espumante na tenséo superficial e na solubilidade dos gases.
Contudo, o RQ rapidamente assumiu valores acima do limite inferior do controle. Proximo as
7h e 7,5 h de cultivo, os valores de RQ apresentaram oscilagdes, e depois de 7,5 h ele se
manteve acima do limite superior de 8,4 mols de CO; produzidos. (mols de O, consumidos)™*
sO0 decaindo ao fim do cultivo. O valor de RQ médio para levedura (off-line) até 6,6h de
cultivo foi de 7,8+0,2 mols de CO, produzidos. (mols de O, consumidos)™?, sendo que a partir
de 7h esse valor sofreu aumento para 11+3 mols de CO produzidos. (mols de O
consumidos)®. O RQ online médio até 7h foi 7,2+0,6 mols de CO; produzidos. (mols de O3
consumidos) e entdo sofreu aumento para 12+3 mols de CO, produzidos. (mols de O

consumidos) ™.
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FIGURA 28 - Comparacao do quociente respiratorio com vazdes de gases no CMF1: RQ
calculado online (==), RQ calculado offline (m), limite inferior do controle (==), vazdo de ar
(==) e vazdo de nitrogénio (==). Sendo (a) inicio da logica de controle, (b) adi¢do do PPG e

(c) fim do meio de alimentacdo.
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FIGURA 29 - Comparacao do quociente respiratério com rO; e rCO2 no CMF1. Sdo
apresentados RQ (==), velocidade de consumo de O (=) e velocidade de producgéo de CO>
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A concentracdo de oxigénio dissolvido (FIGURA 30) apresentou um aumento depois
de 7,5h de cultivo. Esse comportamento foi semelhante ao observado com sistema de controle

em malha aberta e também esta inserido no intervalo de tempo em que 0 RQ comecou a sofrer
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maiores flutuagdes nos valores. A COD atingiu valor maximo de 11% da saturacéo, sofrendo
uma reducdo para 6,1% apds 9,5h devido a diminuicdo da agitacdo de 400 para 250 rpm.

No cultivo, a concentracdo de substrato residual foi maior quando comparado ao
cultivo com malha aberta, mantendo-se em torno de (10+1) g.L™* entre 5,5h e 7,5 h de cultivo.
Tal perfil pode ser resultante do fluxo de substrato ter sido sobrestimado, porém tal
comportamento garantiu que a fonte de carbono ndo fosse fator limitante no cultivo. O ponto
de 7,5 h também coincidiu com aumento da concentracdo de substrato no meio de cultivo,
atingindo uma concentragéo de 40 g.L ™ que foi imediatamente consumido com o término do
meio de alimentacéo.

Ao observar o comportamento das FIGURA 25 e FIGURA 30 nota-se que mesmo na
presenca de excesso de oxigénio o fluxo de oxigénio ndo sofreu aumento, e sim pequena
reducdo. Tal comportamento pode estar relacionado aos fatores ja citados de inibi¢éo parcial

pelo etanol e atendimento dos requisitos energéticos.

FIGURA 30 - Perfil do cultivo CMF1 em sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol ('V),
glicose (A), oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuacao da logica, (b) inicio do
acumulo e (c) fim da Idgica de alimentacéo
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A quantidade de massa (FIGURA 31) produzida durante o cultivo manteve
crescimento mesmo nas condi¢bes com limitacdo no fornecimento de oxigénio. Segundo
Hahn-Hégerdal e colaboradores (2007) a capacidade de producdo de biomassa mesmo em
condi¢des que limitem o crescimento reflete a viabilidade celular. Dessa forma é possivel
inferir que a perda da viabilidade pode ter contribuido para o comportamento observado de
acumulo, mas se manteve em um nivel adequado.

Para a etapa de alimentacdo (FIGURA 32) até as 7h de cultivo (pode-se identificar
duas velocidades especificas de crescimento) p apresentou um valor igual a (0,13+0,01) h?,
ap6s 7h o valor de p reduziu para (0,126+0,005) h'. O perfil de crescimento foi mais reduzido
e controlado quando comparado ao sistema em malha aberta, apresentando menor variagéo
devido ao acimulo de oxigénio dissolvido no reator em comparacao ao experimento anterior.
A descontinuidade observada na FIGURA 32 (t=7h) é referente a retirada de um litro de

amostra para continuidade da alimentacdo do meio fresco.

FIGURA 31 - Massa produzida ao longo do cultivo CMF1
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FIGURA 32 - Logaritmo da massa seca de células com tempo durante alimentagdo no CMF1
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Assim como observado no sistema com malha aberta, a velocidade especifica de
crescimento e a produtividade especifica de etanol apresentaram tendéncia de diminuir a
medida que a concentracdo de etanol aumenta (Eq. 11 e Eq.32) (FIGURA 33). A velocidade
especifica de crescimento sofreu uma reducdo mais intensa no inicio do cultivo e continuou a
diminuir até o fim do cultivo. A produtividade especifica de etanol manteve um valor médio
de (0,57+0,09) Qetanol.gms -0 apds a concentracdo de etanol ter atingindo 0,86 M (7,5 h,
FIGURA 30). A produtividade de glicerol se manteve com valor médio de (0,017+0,003)

Oglicerol.gms .h™ @0 longo do cultivo.
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FIGURA 33 - Produtividade especifica de etanol (e), glicerol (¥) e u (m) no CMFL1. Sendo
(a) inicio da atuacdo da logica, (b) inicio do acumulo e (c) fim da lI6gica de alimentagéo
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Para 0 CMF1, a concentragdo de etanol e biomassa (TABELA 5) foram de 8,1 g.L e
7,6 g.L, respectivamente, ao fim da etapa batelada. Ao fim da etapa de alimentagdo a
concentracio de etanol atingiu uma concentracdo de 66 g.L™* e a de biomassa chegou a 14 g.L
1.

Ao fim do cultivo, a concentragéo de etanol era de 72 g.L ! e a de biomassa 17,2 g.L
1. As proporgdes das concentrages observadas foram proximas quando comparadas ambas
estratégias de controle. Para o glicerol foi obtido uma concentracéo de 7,56 g.L ™ na etapa de
alimentacdo e 9 g.L* ao fim o cultivo.

TABELA 5 - Concentragdes em cada estagio do CMF1

Concentracéao Final da Final da Batelada Fim do
(g.L Y Batelada alimentada cultivo
Biomassa 7,6%0,2 14+0,6 17,2+0,4
Etanol 8,1£0,5 66+6 72+2
Glicerol 0,910,1 7,56+0,01 9,00+0,02
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A velocidade especifica de crescimento global (TABELA 6) diminuiu da etapa
batelada para etapa de alimentagdo, assim como o0 observado no sistema malha aberta. O
rendimento de células por substrato consumido se manteve por volta de 0,128 Qeslulas.Osubstrato -
e o rendimento de etanol em substrato aumentou para 0,48 Qetanol.Gsubstrato ~ durante a fase de
alimentacdo. O rendimento de glicerol também sofreu um incremento para 0,076
Oglicerol.Qsubstrato - dUrante a etapa de alimentagdo. Logo o perfil de maior investimento na
producdo de energia pela geracdo do etanol foi observado também no sistema em malha
fechada indicando que houve um deslocamento do fluxo de carbono para a via metabdlica de

interesse, mas uma certa quantidade ainda foi direcionada a formacéo de glicerol.

TABELA 6 - Pardmetros globais do CMF1

Parametros Batelada Batelada _ Pos-
alimentada alimentacao
w(hh) 0,22+0,03 0,128+0,003 0,10+0,04
Qe Y é"sbt ) 0,10£0,01 0,096:0,008 0,06+0,03
celulas- Ysubpstrato
Y /s
(getanol.Eéflstram_l) 0,32+0,03 0,48+0,01 0,4+0,1
- YI Gg“ft L1y | 00510005 | 0076£0002 | 0032:0,001
glicerol- Ysubstrato

Quanto a produtividade de células (Prx) (TABELA 7), ao fim da etapa batelada ela
foi da ordem de 1,5 g.L2.h"!. Para a etapa de atuacio da légica com alimentagdo, Pry foi
reduzido em 1,4 vezes. Apés o fim do meio de alimentagdo, Prx obtida foi de 1,12 g.L2.h". A
produtividade de etanol foi incrementada para 6,3 g.L1.h?, um aumento de 2 vezes
comparada a etapa inicial com 30% da saturagdo de oxigénio. A produtividade no final do
cultivo se manteve proxima a observada, porém a produtividade de glicerol no mesmo

periodo também sofreu um aumento 0,37 g.L ™ .h" para 0,690 g.L*.h2.
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TABELA 7 - Produtividades médias do CMF1

Produtividade média Final da Final da Batelada Pos-
(g.L1.h7) Batelada alimentada alimentacéo
Prx 1,5+0,2 1,08+0,06 1,12+0,04
Prp Etanol 3,2+0,2 6,3+0,6 6,0+0,2
Prp,Glicerol 0,37+0,02 0,690+0,002 0,701+0,001

Comparando os dados obtidos (TABELA 8), a concentracdo de etanol durante a
atuacdo da logica foi incrementada em 20 % quando comparada a proposta anterior. Em

relacdo ao sistema CMA, a concentracdo de glicerol ao fim do cultivo foi 40 % maior.

TABELA 8 - Comparagéo dos diversos parametros do cultivo ao fim da alimentagdo de

ambas estratégias

Parametros CMA CMF1
Etanol (g.L™}) 49+2 66+6
Glicerol (g.L™?) 5,6+0,4 7,56+0,01
w (hh 0,15+0,01 0,128+0,003
( gcélula: ng/u f)strato_l) 0,111+0,006 0,096+0,008
( getan::_ Eéf:bls frato-l) 0,480,01 0,480,01
( ggﬁce:; G;’;'ﬁ itrato'l) 0,049+0,001 | 0,07620,002
Prx (g.LLh") 1,29+0,02 1,08+0,06
Prp etanol (9.L2.h7) 5,2+0,2 6,3+0,6
Prp.Glicerol (9.L"2.h ) 0,53+0,05 0,690+0,002




94|Resultados e Discusséo

Enquanto a ldgica de controle do CMF1 esteve ativa, os rendimentos de etanol se
mantiveram proximos ao observado do CMA, mas os rendimentos de células e taxa de
crescimento sofreram um decréscimo quando comparados ao sistema anterior. Em relacéo ao
CMA, a produtividade de células durante a atuacdo da logica foi reduzida em 16%, em
contrapartida a produtividade de etanol teve um ligeiro aumento 20%. O CMF1 proporcionou
condicbes de menor formacgdo de biomassa, porém o rendimento de glicerol por substrato foi
maior que o observado no CMA.

O aumento da concentracdo e rendimento do glicerol observado para o sistema em
malha fechada estd correlacionado as condi¢des de cultivo. O RQ superior a 10 esta
relacionado a um aumento da producdo de glicerol, assim como observado no trabalho
Franzén (2003). Um aumento do RQ de 6 para 12 provocou um aumento do Yp/s de 0,01
Uglicerol.Qsubstrato - para cerca de 0,04 gglicerol. Osubstrato - €M UMa taxa de diluicdo de 0,35 ht. O
aumento do quociente respiratorio pode proporcionar uma condicdo de aumento na
quantidade de cofatores que necessitam ser reoxidados estimulando a produgéo de glicerol.

A FIGURA 34 ilustra o volume de nitrogénio usada para compor o gas de entrada.
Integrando as curvas de vazdo de nitrogénio (FIGURA 15 e FIGURA 25), € possivel observar
uma reducdo do volume usado do géas nitrogénio de cerca de 725 L usados no CMA para 499
L usados no CMF1.

FIGURA 34 — VVolume usado de nitrogénio
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4.2  Desempenho das estratégias de fermentacéo

Como descrito anteriormente, foram realizados 3 cultivos posteriores para
comparacéo das estratégias de fermentacéo.

O primeiro cultivo consistiu em uma repeticdo da condicdo de microaeracdo
implementada em malha fechada (CMF1), sendo feitas modificagdes no equacionamento do
fluxo de substrato com adigdo do termo derivativo (CMF2). O perfil de alimentagéo
implementado pelo controlador no cultivo CMF2 foi aproximado por um modelo matematico
e usado nos cultivos FTU e FEA, os quais foram conduzidos sem controle do fluxo de
oxigénio.

O segundo cultivo foi uma reproducdo dos processos usados em usinas
sucroalcooleiras (FTU). Nesse cultivo ndo foi utilizada uma fase gasosa continua, dessa forma
0 gas de saida € composto somente pelo gas carbdnico produzido na fermentacéo.

O terceiro cultivo por sua vez usou como fase gasosa nitrogénio ultrapuro (99,999%)
para garantir completa anaerobiose (FEA). Os resultados das trés estratégias sdo apresentados
e discutidos a seguir.

O fluxo de oxigénio (JO2) médio calculado off-line (FIGURA 35) para CMF2 foi de
(1,5+0,7) mmol.gust.h™ até 6 h de cultivo. Apds 6,5 h até 9,4 h, o fluxo foi reduzido para
(0,65+0,09) mmol.gms™.ht. Para a atuagdo do controle, o valor médio foi de (1,5+0,8)
mmol.gms™.ht até 6 h de cultivo, sofrendo reducdo para (1+0,8) mmol.gms*.h™t. Os valores

que foram obtidos off-line se mantiveram bem préximos aos controlados pela l6gica proposta.
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FIGURA 35 - Fluxo de oxigénio no cultivo CMF2. Atuacéo do controle (==), fluxo off-line
(m), vazdo de ar (==) e vazdo de nitrogénio (==). Sendo (a) fim do meio de alimentacéo.
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Para o fluxo de substrato (Js) (FIGURA 36) no cultivo CMF2, o valor médio para o0s
valores corrigidos off-line foi de (7+1) mmol.gus.h™ até o mesmo periodo de 6 h de cultivo.
Ap0Gs esse ponto, o valor de Js médio sofreu uma reducdo para (4+2) mmol.gms™.h2. O valor
do fluxo de substrato médio para a atuagdo do controle foi de (10+6) mmol.gms™.ht até 6 h,
sendo reduzido até (6+4) mmol.gmst.h™t. Nota-se que a adi¢do do termo derivativo ajudou a
reduzir o erro sistematico observado nos cultivos anteriores, ou seja, permitiu aproximar os
pontos corrigidos off-line com o comportamento obtido pela atuacdo do controle.

A FIGURA 36 também apresenta o perfil de alimentacdo que foi aproximado
(destacado em verde) e utilizado nos cultivos posteriores (FTU e FEA). Essa aproximacao foi
realizada para garantir que os trés cultivos estivessem sendo conduzidos sob as mesmas

condicdes de fornecimento de substrato.
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FIGURA 36 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentagdo no cultivo CMF2: Atuagéo do
controle (==), fluxo off-line (m), vazdo da bomba de alimentacéo (==) e perfil de alimentacao
aproximado (=).
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A andlise de fluxo de substrato também pode ser feita para os cultivos FTU e FEA.
Para 0 FTU (FIGURA 37), os dados corrigidos off-line apresentaram um valor médio de
(13+4) mmol.gmst.h? ao longo de toda a fase de alimentagdo. Para FEA (FIGURA 38), o
valor médio dos dados off-line para toda fase de alimentacdo foi de cerca de (12+4)
mmol.gust.h™. Nos cultivos CMF1, CMF2 e CMA, os fluxos de substratos foram menores
quando comparados com as outras duas estratégias de fermentacdo FTU e FEA. Isso pode ser
por causa do Cx ligeiramente mais alto nos cultivos submetidos a logica de controle (CMFL1,
CMF2, CMA), ja que o crescimento é maior justamente por causa da microaera¢do, por

conseguinte fornecendo um fluxo menor.
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FIGURA 37 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentacdo no cultivo FTU: Fluxo off-
line (m) e vazdo da bomba de alimentacao (s=).
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FIGURA 38 - Fluxo de substrato durante a fase de alimentagdo no cultivo FEA: Fluxo off-line
(m) e vazdo da bomba de alimentacao (==).
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O comportamento observado para os fluxos de substrato é corroborado e refletido
nos fluxos de CO> que foram obtidos (FIGURA 39). Por ter concentragdes celulares menores,
0 cultivo FTU apresentou os maiores fluxos de gas carbonico, enquanto o cultivo FEA

apresentou um perfil intermediario, e por fim o CMF2 apresentou os menores fluxos

FIGURA 39 - Comparacéo dos fluxos de CO>

—=— CMF2 —e— FTU —— FEA
JCO, (mmol.gMs™h™)

Quanto ao quociente respiratorio (FIGURA 40 e FIGURA 41), para 0 experimento
CMF2, os pontos calculados off-line se mantiveram proximos aos obtidos mediante a atuacao
do controle (online) e ambos se mantiveram acima do limite de controle ao longo da
alimentacdo, decaindo ao fim do cultivo. De 2 a 6 h de cultivo, 0 RQ médio off-line foi de
(9+4) mols de CO- produzidos.(mols de O, consumidos)™, apés 6,5 h até 9,5 h, o RQ se
manteve com valor médio de (12+3) mols de CO; produzidos.(mols de O, consumidos)™. O
RQ online médio para 0 mesmo periodo, ou seja, até 6h foi de (9+4) mols de CO>
produzidos.(mols de O, consumidos)?, e apds 6,5h até 9,5h foi cerca de 12+4 mols de CO
produzidos.(mols de Oz consumidos)™.

A queda do RQ observada logo antes de 9,5h, ocorreu devido a redu¢do manual da
vaz&o de nitrogénio, por causa disso 0 RQ atingiu momentaneamente valores abaixo do limite
inferior, 0 que permitiu atualizacdo e reducdo da vazdo de ar. Porém, o RQ retornou e se

manteve acima de 10 mols de CO; produzidos.(mols de Oz consumidos)? assim como
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observado no cultivo malha fechada (CMF1) e com perfil decrescente até o final do cultivo.

Essa reducdo observada no RQ apds 9,5 h foi decorrente da diminuigcdo do rCO2 e aumento

do rO2 (Figura 40).

FIGURA 40 - Comparacdo do quociente respiratorio com vazdes de gases no cultivo CMF2:
RQ calculado online (==), RQ calculado offline (m), limite do controle (==), vazéo de ar (=) e
vaz&o de nitrogénio (==). Sendo (a) inicio da ldgica de controle e (b) fim do meio de
alimentacéo.
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FIGURA 41 - Comparagdo do quociente respiratorio com rOz e rCO no cultivo CMF2. Sdo
apresentados RQ (==), velocidade de consumo de O (=) e velocidade de produgéo de CO>
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E possivel, entdo, comparar as simulacdes do Optflux com os fluxos experimentais
obtidos no cultivo CMF2. Do inicio da alimentacdo até 6 h de cultivo, para um JO, de
(1,5+0,7) mmol.gms*.h, o modelo propde um fluxo de substrato de Js=7 mmol.gus.h?,
sendo o fluxo experimental JO,=(7,3+1) mmol.gus*.h™. O fluxo de etanol (FIGURA 42) por
sua vez apresentou como valor simulado Jeion=12,7 mmol.gust.h, sendo o valor médio
experimental Jeron=(14+1) mmol.gmst.ht. Para o fluxo de gés carbdnico o valor obtido pelo
modelo foi Jco.=14 mmol.gust.h™?, proximo do valor médio experimental de (12+1)
mmol.gust.h?. Por fim RQ simulado para essas condicbes é de 9,5 mols de CO;
produzidos.(mols de O, consumidos)™?, enquanto o obtido experimentalmente foi de 9+4 mols
de CO; produzidos.(mols de O consumidos)™.

Realizando a mesma andlise para o periodo de 6,5 h até 9,5 h, para um JO2 de 0,65
mmol.gms™.h, 0 modelo propde um fluxo de substrato de Js=3,5 mmol.gms.h™, sendo que
nesse periodo o valor médio experimental para esse fluxo foi Js=(4+2) mmol.gmst.h™.

Comparando o fluxo de etanol (FIGURA 42), o valor simulado é reduzido para 5,2 mmol.gws
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L h?, enquanto o valor experimental também é reduzido para (7+1) mmol.gms™.h™. O valor
simulado do fluxo de gas carbonico foi Jco2=5,1 mmol.gus™.h, sendo que o fluxo
experimental se manteve proximo, com o valor médio de Jco2=(7+1) mmol.gust.h™. J4 0 RQ
simulado foi de 9,2 mols de CO: produzidos.(mols de O, consumidos)?, enquanto 0 RQ

experimental se manteve em (12+3) mols de CO> produzidos.(mols de O2 consumidos)™.

FIGURA 42 - Perfil do fluxo de etanol no cultivo CMF2. Sendo (m) fluxo off-line e () fluxos
simulados pelo Optflux
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Nota-se que os dados experimentais se mantiveram proximos aos estimados pelas
simulacdes, demonstrando novamente a viabilidade da proposta enquanto o modelo for
valido. Contudo, deve-se lembrar que as simulacfes obtidas ndo preveem possiveis efeitos
inibitorios podendo gerar desvios ndo esperados. Tal efeito pode ser observado nos dados
referentes aos perfis de cultivos obtidos para CMA, CMF1 e CMF2 (FIGURA 43), na forma
de um aumento na concentracao de oxigénio dissolvido e um maior acimulo de substrato.

A FIGURA 43 representa o perfil obtido no cultivo CMF2. E possivel perceber o
mesmo comportamento que foi notado nos cultivos CMA e CMF1. Em um determinado
momento do cultivo, nesse caso a partir das 6 h, ha um aumento da concentracdo de oxigénio
dissolvido no meio, causada pela estagnacéo do crescimento quando a concentragdo de etanol
atinge 30 g.L. Apds 6 h, a concentracgdo de oxigénio dissolvido permanece em cerca de 12 %
da saturacgéo, fora das condicdes de microaeracdo descritas por Zeng e Deckwer (1996), onde

a saturacdo de oxigénio deve ser de até 1,5%. Contudo o consumo de oxigénio apresentado
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pelo microrganismo se mantém como se este continuasse em condi¢cBes de limitacdo de
oxigénio (FIGURA 35)

A concentracdo de substrato no meio apresenta um perfil de acimulo desde o inicio
da alimentacéo, que pode ser atribuido em parte a um erro na equacao de calibracdo da bomba
de alimentagéo (que acabou fornecendo uma quantidade maior de substrato ao cultivo, cerca
de 21% adicionais), pois foi necessério realizar a troca da mangueira de alimentagdo e nova
calibracdo durante cultivo, e, em parte, aos possiveis efeitos inibitorios do etanol (apds 6 h).

O cultivo foi interrompido em 12h, 2,5h depois de a bomba de alimentagdo. O novo
termo derivativo adicionado a légica de alimentacdo permitiu obter um perfil mais suave de
alimentacdo, mas ndo reduziu o acimulo de substrato. A alteracdo de Yys também ndo
exerceu influéncia suficiente para evitar esse acimulo. Quanto a viabilidade, essa foi mantida
em torno de 90% até o fim do meio de alimentacao.

A concentracdo final de glicerol nesse cultivo atingiu (7,14+0,06) g.L™, enquanto o
etanol ao fim das 12 h de cultivo atingiu (50,5+0,4) g.Lt. A concentragio de células foi
menor que obtida nos cultivos CMF1 e CMA, sendo cerca de (13,5+0,1) g.L ™.

FIGURA 43 - Perfil do cultivo CMF2 sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol ('¥), glicose
(A), oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuacéo da l6gica, (b) inicio do acimulo de
O2 dissolvido e (c) fim da logica de alimentagédo
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A manutengdo do fluxo de oxigénio em niveis muito baixos (entre 0,65 e 1,5
mmol.guwst.h? — FIGURA 35), mesmo na auséncia de limitagdo por oxigénio (ap6s 6 h de
cultivo), pode ser explicada pelas modificacdes nas células quando expostas a minimizacao
dos fluxos no ciclo TCA e, consequentemente, no suprimento das necessidades energéticas.
Dentre as modificagbes com a minimizag&o da rota aerdbia, como descrito anteriormente, as
celulas ndo sdo capazes de retornar ao pleno funcionamento da via aerébia em um curto
espaco de tempo

Em relacdo a distribuicdo de fluxos, de acordo com o trabalho de Jouhten et al.
(2008), no qual foi estudada a influéncia do oxigénio nas vias metabdlicas de Saccharomyces
cerevisiae CEN.PK113-1A, quando a fracdo de oxigénio no gas da corrente de entrada era 1%
a 0,5% a via respiratoria era severamente restringida, diminuindo os fluxos na direcdo do
ciclo do &cido citrico e aumentando na direcdo das vias fermentativas. Em uma condicdo de
0,5% de oxigénio na corrente de entrada, a via aerdbia ainda supria 25% da demanda de ATP,
e 0s rendimentos de produtos foram maiores que os de células. Também foi notado que existe
uma correlacdo positiva nos niveis transcricionais de enzimas metabdlicas e os fluxos em
diferentes condicBes de oxigenagdo na via respiratoria.

Rintala et al. (2009) relatou comportamento semelhante ao operar um quimiostato
com diferentes niveis de fornecimento de oxigénio. CondicOes intermediarias de fornecimento
de oxigénio (1%-0,5% da composicdo do gas de entrada) apresentaram uma maior expressao
dos genes responsaveis por enzimas da via respiratoria e da atividade enzimatica dessa via
quando comparado com plena aerobiose e anaerobiose. Essas condi¢cdes também sugerem
uma regulacdo pds-transcricional. Segundo os autores, esse perfil distinto nas condi¢Ges de
limitacdo de oxigénio sugere um mecanismo regulatorio dos genes, sendo uma resposta
celular para melhorar a eficiéncia na producdo de energia. Também € notado que cada nivel
de aeracdo forneceu um nivel de proteoma diferente com comportamentos fisioldgicos
distintos.

O uso de um sensor de biomassa que forneca o sinal adequado de células viaveis,
como o “Biomass System” (FOGALE NANOTECH), pode ajudar a minimizar o aumento
observado nas concentracbes de oxigénio e substrato, e refinar a l6gica de controle pela
incorporacdo em tempo real da estimativa da velocidade especifica de crescimento (HORTA
et al., 2015) que reflete os possiveis efeitos de inibicdo por etanol e da perda de viabilidade. O
modelo metabdlico ndo é capaz de descrever a perda de viabilidade de células nem a inibic&o
do crescimento por metabdlitos acumulados, o que leva a superestimativa dos fluxos e

contribui para o acumulo de substrato e oxigénio.
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Essa diferenca pode ser ilustrada realizando uma anélise dos fluxos de ceélulas,
calculados a partir da concentracéo celular levando em conta a viabilidade (usando balango de
massa para celulas), e representando os fluxos de biomassa corrigidos pela viabilidade
(medida nas amostras retiradas durante o cultivo) em funcdo dos fluxos obtidos a partir de
simulacBes do modelo metabdlico, usando como dados de entrada os fluxos de oxigénio e de
substrato obtidos no cultivo CMF2 (FIGURA 44). Pelo gréafico é obtido um fator de correcdo
de 89% do valor obtido das simulaces para se aproximarem do valor real observado nos

cultivos

FIGURA 44 - Comparativo entre os fluxos de células simulados e de células viaveis
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No cultivo CMF2 também foi usado o sensor de biomassa (Biomass System —
FOGALE NANOTECH). Os dados de permissividade foram usados para estimar os fluxos de
células (FIGURA 45). Nesse caso, é sugerido um fator de correcdo proximo a 83% para
fluxos simulados. Logo, essa correcdo poderia auxiliar na melhoria da logica de controle

proposta.
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FIGURA 45 - Comparativo entre os fluxos de células simulados e fluxos calculados pelos
dados do FOGALE

0,5

| Jx Real = Jx Simulado*(0,83+0,08)
0.4 R*=0,94

0,3 4

(h™)

0,2 4

J_ FOGALE

0,0

0,0 0,1 ' 0:2 ' 0|,3 ' 0,4 0,5
J Simulado do Optflux (h™)

O cultivo FTU (FIGURA 46) apresentou crescimento celular menor do que o
observado nos cultivos CMF2 e FEA, levando ao menor acumulo de células. Esse
comportamento pode ter sido consequéncia de inibicdo causada pelo gas carbdnico dissolvido
no meio de cultivo, cuja concentracdo foi mais alta ja que ndo havia fase gasosa continua para
retira-lo. Esse fenbmeno pode entdo ter acarretado a redugdo na producédo de células, sendo a
concentracdo final de células (9,8+0,4) g.L . A concentracdo de substrato residual ao final
desse cultivo foi de cerca de 45 g.L™t. A concentragdo de etanol atingiu um valor final de
(39,5+0,9) g.L Y. O cultivo se manteve em anaerobiose assim que a aeracdo da fase de
crescimento celular foi cessada. A concentragéo final de glicerol atingiu um valor superior ao
obtido no CMF2, alcangando (7,7+0,2) g.L. A viabilidade se manteve em 92% ao longo da

fase de alimentacéo, apresentando variagdo semelhante a observada no cultivo CMF2.
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FIGURA 46 - Perfil do cultivo FTU sendo biomassa (m), etanol (), glicerol (¥), glicose (A),
oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuacdo da légica e (b) fim da logica de

alimentacéo
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O cultivo FEA (FIGURA 47) apresentou uma concentracdo final de células
intermediaria de (12,1+0,1) g.L! entre os cultivos CMF2 e FTU, bem como uma
concentracdo final intermediaria de etanol de (44,2+0,4) g.L Y. O cultivo FEA, contudo,
apresentou uma maior concentracdo final de glicerol de cerca de (9+0,3) gL A
concentracdo residual final de glicose foi de cerca de 39 g.L?! e a viabilidade também se
manteve por volta de 91%, proximo a viabilidade observada nos outros dois cultivos. A
manutencgéo da viabilidade nos cultivos nesse caso é uma caracteristica das cepas comerciais
de levedura voltadas para panificacdo, que devem ser capazes de se manter viaveis por tempos
de prateleira longos. Comparando os trés cultivos, nota-se que a microaeracdo apresentou
efeitos benéficos para a producédo de etanol em meio minimo, e também para diminuicdo da
concentracdo final de glicerol, j& que parte da regeneracdo dos cofatores pode ter sido dada

mediante respiracao
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FIGURA 47 - Perfil do cultivo FEA sendo biomassa (m), etanol (e), glicerol (V), glicose
(A), oxigénio dissolvido (==). Sendo (a) inicio da atuacao da légica e (b) fim da logica de

alimentagéo
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Analisando os termos de velocidade especifica de crescimento e produtividade
especifica de etanol e glicerol (obtidos por meio do balangco de massa em termos massicos e
calculados em cada ponto, Eqg. 11 e Eqg. 32), o comportamento do cultivo CMF2 (FIGURA
48) é semelhante ao observado nos cultivos CMA e CMF1. Contudo para 0 CMF2, a reducéo
observada da produtividade especifica de etanol foi maior, saindo de um valor médio de
(0,72+0,04) Qetanol-gms*.h™* para (0,33+0,03) Getanol.gms -.h™* apds atingir uma concentragdo de
0,65 M de etanol. A produtividade especifica de glicerol mantém um valor médio de
(0,06+0,01) Qetanol.gms .h. A reducéo da velocidade especifica de etanol no CMF2 se deu em
um ponto de concentragdo de etanol um pouco menor que as observadas no CMA e CMFL1,
enquanto a produtividade especifica de glicerol aumentou. Esse comportamento pode ser
devido a uma maior sensibilidade das células empregadas no cultivo CMF2 ao etanol (em
comparagdo com as células utilizadas no cultivo CMF1), consequentemente a produtividade

de glicerol pode ter aumentado para viabilizar a regeneragédo dos cofatores.
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FIGURA 48 - Produtividade especifica de etanol (e), glicerol (¥) e p (m) no cultivo CMF2.
Sendo (a) inicio da atuacdo da logica, (b) inicio do acimulo e (c) fim da Idgica de alimentacédo
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A TABELA 9 apresenta 0s pardmetros cinéticos globais (secdao 3.3.1, Eq.36) dos
cultivos CMF2, FTU e FEA obtidos durante o estagio de batelada alimentada. Para o cultivo
CMF2 foram observadas duas regifes diferentes: a primeira que corresponde ao intervalo de
tempo anterior a0 aumento da concentracdo oxigénio dissolvido (2h-6h) e a segunda ao
intervalo de tempo onde esse aumento ocorreu (6,5h -9,5h de cultivo).

A velocidade especifica de crescimento se manteve proximo para os trés cultivos,
sendo que para o periodo | do CMF2 foi o que apresentou maior valor absoluto. O rendimento
em células foi maior para CMF2 no periodo I, sendo reduzido para o mesmo rendimento em
células do FEA no valor de 0,071 Qestutas-Osubstrate . O cultivo FTU apresentou o menor
rendimento em células quando comparado com as outras estratégias.

O rendimento de produto para o periodo | do CMF2 foi de 0,48 Qetanol.Qsubstrato
sendo semelhante ao obtido nos cultivos CMA e CMF1. Contudo no periodo Il do CMF2 o
rendimento foi reduzido para 0,32 Qetanol-Jsubstrato™, que foi 0 mesmo rendimento encontrado
para as outras duas estratégias de fermentacdo. Ja o rendimento em glicerol durante o periodo
I do CMF2 foi menor em termo absoluto comparado com os outros dois cultivos (FTU e

FEA), e no periodo Il esse rendimento é reduzido para 0,42 Qgiicerol.Gsubstrato -
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TABELA 9 - Comparativo dos parametros das estratégias de fermentacédo

Parametros CMF2 FTU FEA
Periodo | I 1 I
w(hh 0,12+0,02 | 0,09+0,01 | 0,097+0,003 | 0,115+0,007

Y x/s N N N +
(e, Gounsras ') 0,10+0,01 | 0,071+0,006 | 0,048+0,003 | 0,071+0,005
(@ Yf;’i’f o 0,48+0,02 | 0,32+0,02 | 0,326+0,003 | 0,325+0,005

etanol- Ysupstrato
- YlGé’Hﬁ St ) | 0056+0,003 | 0042¢0,001 0,060+0,002 | 0,061+0,002
glicerol. Ysupstrato

I-Periodo do inicio da fase de alimentagao até 6h de cultivo (antes do acimulo - CMF2);

I1- Periodo ap6s 6h de cultivo até fim da fase de alimentacdo (durante acumulo -CMF2);

As produtividades locais foram calculadas pela relacdo da variacdo da concentracao
do componente pelo intervalo de tempo e os respectivos erros propagados (Eq. 37). Os dados
entdo foram organizados em graficos para comparacdo. Em relacdo as produtividades de
etanol (FIGURA 49), o cultivo CMF2 apresentou 0os maiores valores de produtividades locais
até 6,5 horas, atingindo o valor de (4,85+0,08) Qewno.h.Lt. A partir desse ponto a

produtividade de etanol do cultivo CMF2 se aproximou da obtida no cultivo FEA. As

menores foram observadas no cultivo FTU.

I1l-calculado para toda fase de alimentacéo;
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FIGURA 49 - Comparativo entre produtividades de etanol das estratégias de fermentacéo.
Sendo (m) CMF2, (¢) FTU e (A) FEA

Prp EtOH (g.L™".h™)
—=— CMF2 —e— FTU ——FCA

t (h)

As produtividades de glicerol (FIGURA 50) para 0 CMF2 foi a menor entre as trés
estratégias de fermentacdo investigadas, enquanto o cultivo FEA apresentou a maior
produtividade (0,868 +0,002 ggiicero.h™2.LY). Para a produtividade de células (FIGURA 51), o
cultivo CMF2 também apresentou os maiores valores. O cultivo FTU apresentou as menores
produtividades de células, apresentando apds 8h uma produtividade média de 0,65+0,05
gms.h Lt

FIGURA 50 - Comparativo entre produtividades de glicerol das estratégias de fermentacéo.
Sendo (m) CMF2, (¢) FTU e (A) FEA
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FIGURA 51 - Comparativo entre produtividades de células das estratégias de fermentacao.
Sendo (m) CMF2, () FTU e (A) FEA
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Os resultados obtidos podem ser comparados com resultados apresentados na
literatura e séo apresentados na TABELA 10.

MARTINS (2009) realizou diversos ensaios em escala industrial de processos de
fermentac3o tipicos de usina. O volume (til das dornas era de 360 m®. Nesse trabalho foi
variado o periodo de alimentacdo (2h, 4h, 5h e 6h) e concentracdo de in6culo inicial ou “pé de
cuba” (2%, 4%, 5%, 7%, 9%, 11%, 14%(v/v)). A melhor condi¢ao obtida foi com um periodo
de 5h de alimentacdo de mosto e indculo com cerca de 11% base umida. Nessas condicdes,
rendimento de 0,45 Qetanol.Gsubstrato - € produtividade de 7,5 Qetanot.L2.h™t foram estimados.
Segundo Amorim et al. (2011), em processos industriais usuais, o tempo de fermentacéao é de
6 a 12h em tanques fermentadores com volumes que variam de 500 a 3000 m3, sendo as
concentragdes finais de etanol cerca de 7 a 11% (v/v), portanto as produtividades industriais
de etanol se encontram préximas a uma faixa de 5 a 10 getanol. L., Os cultivos submetidos a
l6gica de controle apresentaram produtividades proximas (Prp,cmri=6,2 Qetano.L2.h? e

Prp,cmr2=4,8 Getanol.L1.h™Y) em meio minimo e rendimentos de 0,48 Qetanol.Jsubstrato .
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TABELA 10 — Comparativo dos resultados obtidos com dados da literatura

) Ypl/s Pre, etoH ) Fonte de Levedura
Cultivo Meio T (°C) .
(Qetanol.Gsubstrato™) | (Qetanol.L1.ht) carbono (S. cerevisiae)
CMA 0,48 5,2 Minimo Glicose 30 Itaiquara
CMF1 0,48 6,3 Minimo Glicose 30 Itaiquara
CMF2- Periodo | 0,48 49 Minimo Glicose 30 Itaiquara
FTU 0,32 3,5 Minimo Glicose 30 Itaiquara
FEA 0,32 4,0 Minimo Glicose 30 Itaiquara
Martins (2009) 0,45 7,5 Complexo Sacarose 35 Industrial
Brandberg et al. (2007) 0,47 ~0,1 Minimo Glicose 30 ATCC 96581
Joannis-cassan et al.
0,45 2,3 Complexo | Sacarose 30 C10
(2014)
Deesuth et al. (2016) 0,49 2,7 Complexo | Sacarose 30 NPO1
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Brandberg, Gustafsson e Frazén (2007), usando S. cerevisiae ATCC 96581 em
condicBes de microaerobiose (0,5% de oxigénio no gas de entrada) em um reator com
recirculacdo de células e limitagdo da fonte de nitrogénio, alcangaram um rendimento de
0,47 Qetanol.Osubstrato - Usando um controle feedback de RQ, mantendo-o no intervalo de
20 a 25, o rendimento foi de 0,45 Qetanol. Qsubstrato . Também foi observado que a
condicgé@o de microaeracdo teve menor producéo de glicerol.

Jouhten et al. (2008), usando S. cerevisiae CEN.PK113-1A, alcancaram fluxo
de etanol de 2 mmol.gus*.h™ e de substrato 2,13 mmol.gms*.h™t, com uma vazdo de gés
na corrente de entrada com 1% de oxigénio na composi¢do. Com 0,5% de oxigénio, 0
fluxo de etanol aumentou para 2,91 mmol.gms™.h e 0 de substrato para 2,78 mmol.gwms™
1 hl. Os maiores fluxos foram encontrados para o estado completamente anaerdbio,
sendo de etanol 9,47 mmol.gms®.h? e substrato 6,58 mmol.gus®.h?, essa condicdo
também estimulou a producao de glicerol. Quando comparados com os fluxos obtidos
no cultivo CMF2, os fluxos obtidos pela estratégia proposta pelo trabalho dos autores
foram menores, e somente nas condi¢Oes de anaerobiose que os fluxos se aproximaram.

Joannis-cassan et al. (2014) procuraram otimizar a producdo de etanol a partir
de xarope de beterraba com S. cerevisiae C10 utilizando diferentes estratégias de
cultivos diferentes. Uma dessas estratégias experimentais consistiu em uma batelada
alimentada com trés etapas: a primeira € uma batelada designada para propagacdo da
levedura; a segunda é o inicio da batelada alimentada propriamente dita visando a
producdo de etanol; e a terceira teve inicio com fim do meio de alimentacdo, retornando
a um processo batelada voltado para a exaustdo da fonte de carbono. Com tempo final
dos cultivos variando de 57 — 74h e uma aeragdo de 1vvh, os autores conseguiram
alcancar uma concentracio de cerca de 15% (v/v) de etanol a partir de 327 g.L?* de
sacarose, representando uma produtividade de 2,3 getanot.L 2.0,

Deesuth, Laopaiboon, Laopaiboon (2016) identificaram como condigdes ideais
de aeragdo uma vazéo de ar de 0,31 vvm por um periodo 12h para produgéo de etanol
em fermentagdes VHG (Very High Gravity) de caldo de sorgo usando S. cerevisiae NP
01. Usando 280 g.L* de agticares redutores totais com as condicdes 6timas de aeracio
(0,31 L.min! para 1L de meio), foi alcancado uma concentragdo final de etanol de
127,80 g.Lt (16,7 % (v/v)), uma produtividade de 2,7 Qetanot.L2.h™? e rendimento de

etanol em substrato de 0,49 Getanol.Jsubstrato
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5 CONCLUSAO

A proposta de controle usando as informacd@es inferidas pelo softsensor com base em
modelos metabdlicos foi implementada com sucesso. Para a abordagem em malha aberta, 0s
fluxos experimentais calculados offline de Js=10+0,1 mmol.gust.h™ , J0,=2,0+0,1 mmol.gms
L h? e Jetanoi= 1621 mmol.gust.h apresentaram comportamento coerente com o previsto pelas
simulacdes do modelo metabdlico até o inicio do acimulo de oxigénio dissolvido no meio,
levando a boa producdo de etanol. Quanto a abordagem CMF1, também foi capaz de atuar,
mantendo os valores de RQ na faixa desejada até o acimulo de oxigénio dissolvido no meio.
Para esse sistema, os fluxos observados de Js=7,3+0,7 mmol.guwst.h?, J0,=1,3+0,2
mmol.gmst.h? e Jetano= 13,9£0,9 mmol.gus™.h? também se mostraram coerentes com os
resultados obtidos pelas simulagdes. O mesmo pode ser dito para o cultivo CMF2, onde 0s
fluxos obtidos de etanol, substrato, CO2, Oz e RQ se mantiveram coerentes com as simulagdes
e as relacOes propostas para o controle se mostraram validas.

As condicdes simuladas no Optflux e aplicadas para a logica de controle permitiram
uma produtividade de etanol superior (Prp,cma=5,2 Getanol.L.h; Prp,cmri=6,2 Getanot.L 1.0 €
Prp,cmr2=4,9 Qetanot.L 2.0t ) aos experimentos sem controle (Prp,rru=3,5 Qetano.L1.ht e
Prp,rea=4,0 Qewnol.L1.hY) e baixa produtividade de glicerol (Prp,cma=0,53 giicerot.L 1.0
Prp,cmr1=0,69 ggiicerot.L™*.h™ & Prp,cmr2=0,65 ggiicerot.L™*.h ™) a0 longo da atuacdo da légica. Em
malha fechada, dois modelos de correlagdo entre os pardmetros de entrada foram gerados. A
combinagdo do uso de RQ como variavel controlada com a manutencdo dos fluxos, nos
valores previamente estabelecidos pelas simulacfes do modelo metabdlico, permitiu superar
as limitacdes técnicas encontradas para implementacdo da estratégia inovadora de controle
proposta.

O softsensor incorporado ao sistema de supervisdo SuperSys HCDC foi capaz
estimar fluxos metabdlicos (Js e Jo2) online. As consideragdes de atraso e atuacao da légica
foram suficientes para manter o sistema de controle estavel enquanto os modelos metabdlicos
simulados eram validos. Os modelos fenomenoldgicos e algoritmos propostos para o
softsensor e incorporados no LabView permitiram a geracdo de novas informagdes de entrada
para o controle. A adigdo do termo cumulativo no CMF2 para a alimentagdo permitiu um
perfil de alimentacdo mais suave e redugdo do erro sistematico, contudo ndo reduziu o

acumulo de substrato observado.
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Para os fluxos de oxigénio e substrato, o controle foi capaz de manter a resposta da
levedura proxima aos valores 6timos estabelecidos pelas simulagdes do modelo metabdlico. A
levedura respondeu de maneira mais eficiente a disponibilidade de oxigénio viabilizada pela
microaeracéao.

Os parametros cinéticos obtidos refletem o importante papel desempenhado pelo
fornecimento de oxigénio durante processos fermentativos. Os rendimentos, as produtividades
e concentracOes de etanol observadas foram maiores nos cultivos submetidos ao controle de
fluxos metabdlicos (mesmo em malha aberta) quando comparados as estratégias de
fermentacdo tipo usina e completamente anaerobio. O Ypis= 0,48 Getanol.Jsubstrato -, acima de
90% do valor tedrico maximo observado para os cultivos controlados, é indicador da
viabilidade do processo. O controle em malha fechada, por sua vez foi capaz de reduzir a taxa
de crescimento celular durante a etapa de alimentacdo e manter o sistema proximo as
condi¢bes determinadas. Porém ainda sdo necessarios ajustes para minimizar acimulo de
oxigénio e substrato, e lidar com possiveis efeitos de inibicdo e perda de viabilidade, ndo
previstos pelo modelo metabdlico. O uso de um sensor de biomassa vidvel pode auxiliar a

reduzir parte do acimulo observado.
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6 SUGESTOES PARA CONTINUIDADE

E proposto a realizacdo de cultivos semelhantes ao CMF2, FTU e FEA com
uma cepa industrial de levedura mais resistente ao etanol. Também se propGe usar um
sensor de biomassa para refinar o controle de fluxos metabolicos, e avaliar o
desempenho e o perfil do cultivo. A avaliacdo do desempenho do sistema de controle
proposto para diferentes fontes de carbono também se faz necesséria, o que requer a
adequacdo dos modelos e relacbes matematicas para cada fonte de carbono, por
exemplo, xilose, frutose e até fontes de carbono diferentes, como a sacarose, melaco ou
hidrolisados. A atualizacao da légica na interface do LabView também é necessaria para
o funcionamento correto do controle. Aplicar l6gicas computacionais mais complexas,
como logicas neurais, fuzzy, e neuro-fuzzy, auxiliariam no processo de controle por
permitir varrer uma regido maior de fluxos e do perfil do controle. Pode-se propor a
geracdo do controle 6timo para controle de fluxos metabolicos. Todas essas propostas
podem ser implementadas para outros microrganismos e produtos, que possam ser
produzidos de maneira mais eficiente em condic¢des de limitacdo do fornecimento de

oxigénio.
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ANEXO A - RESULTADOS OBTIDOS PELAS SIMULACOES

TABELA 11 - Resultado dos estudos in silico realizados pela Dra. Cintia Sargo, utilizando o
modelo metabdlico IND750 (DUARTE, HERRGARD e PALSSON, 2004). Anélise da
influéncia do fluxo de consumo de oxigénio nos fluxos de producéo de biomassa, CO. e

etanol (neste caso considerando um fluxo de glicose de 3 mmol.gms.h™t). *Destaque para o

fluxo denominado de étimo de consumo de oxigénio.para producao de etanol.

Fluxos de Entrada Fluxos de Resposta
Simulacao (mmol gwst ht) (mmol gwst ht)

FIu_xo de Fluxo de Biomassa Fluxode  Fluxo de RO

glicose 02 CO2 Etanol
1 -3 -8 0,28 8,1 0 1,01
2 -3 -7,3 0,29 7,51 0,002 1,03
3 -3 -7 0,28 7,41 0,21 1,06
4 -3 -3 0,16 6,14 3,03 2,05
5 -3 -1 0,1 5,51 4,44 5,51
6 -3 -0,5 0,084 5,36 4.8 10,72
7 -3 -0,1 0,068 5,28 511 52,80
8 -3 -0,05 0,065 5,28 5,12 105,60
*9 -3 -0,005 0,062 5,28 5,15 1056,00
10 -3 -0,003 0,054 4,61 4,41 1536,67
11 -3 -0,0005 | 0,009 1,88 0,73 3760,00
12 -3 -0 0,0 1,45 0 0]
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TABELA 12 — Producéo de etanol ao adotar diferentes fluxos de consumo de oxigénio
(considerando um fluxo de glicose 3 mmol.gwvs "1.h™.* Em destaque o fluxo de O, que
proporcionou uma producdo de 90% em relacdo ao fluxo maximo de etanol.

Fluxos de entrada (mmol gms* h?)  Fluxo de EtOH o4 EtOH em relagio

. Fluxo de glicose  Fluxo de O2 (mmol gms?t h?) a0 EtOHmax
1 -3 -1 4,44 86,21
*2 -3 -0,7 4,66 90,49
3 -3 -0,5 4,8 93,20
4 -3 -0,1 511 99,22
5 -3 -0,05 5,12 99,42
6 -3 -0,005 5,15 100,00
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APENDICE A - CORRELACOES LINEARES ENTRE CONCETRACAO
CELULAR E DENSIDADE OTICA

FIGURA 52 - Relagdo linear concentracédo celular e DO para CMA
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FIGURA 53 - Relacdo linear concentracdo celular e DO para CMF1
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FIGURA 54 - Relacéo linear concentracéo celular e DO para CMF2
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FIGURA 55 - Relacéo linear concentracdo celular e DO para FTU
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FIGURA 56 - Relacdo linear concentracdo celular e DO para FEA
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