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Resumo

O etanol é o principal biocombustivel mundial, produzido majoritariamente pela via
fermentativa de biomassas. No Brasil, sua producao ocorre sobretudo a partir da cana-
de-agucar, exigindo, entre os insumos, altas concentragdes de leveduras. Contudo,
esse processo € limitado pelo efeito Crabtree, isto €, a fermentagdo de agucares em
alcool mesmo sob condigdes aerdbias. Assim, torna-se necessario promover a
transferéncia continua de oxigénio e controlar a concentragao de agucares. Para esse
fim, podem ser utilizados reatores pneumaticos, especialmente os do tipo coluna de
bolhas, que apresentam elevado desempenho na transferéncia de oxigénio. Para
estimar essa transferéncia, um reator de coluna de bolhas foi simulado por
fluidodindmica computacional (CFD), utilizando ferramentas do pacote Ansys.
Analisou-se a hidrodinamica do reator, avaliando-se a inclusao da forca de dispersao
turbulenta em um modelo que ja considerava a forga de arrasto entre fases.
Compararam-se as respostas de retengédo gasosa e de velocidade de deslizamento
entre fases para trés diferentes malhas. A partir da definicdo da malha, investigaram-
se dois cenarios: caso 1, apenas com forca de arrasto; e caso 2, com arrasto e
dispersao turbulenta. Observou-se que a inclusdo da dispersao turbulenta levou os
resultados de retencdo gasosa e do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio a se aproximarem dos valores experimentais, tanto qualitativa quanto
quantitativamente, ao contrario do caso 1, cujos resultados se distanciaram
progressivamente do experimental. As velocidades de deslizamento apresentaram
perfis semelhantes entre os casos 1 e 2 em todas as vazdes de ar, e os valores
maximos foram praticamente idénticos, independentemente da vazdo. No caso 1, a
velocidade da fase ar permanece concentrada na regido central, enquanto a fase agua
apresenta maior velocidade proxima a parede. Por outro lado, no caso 2, esse
comportamento resulta de uma redugao proporcional das velocidades maximas entre
as fases ar e agua. A modelagem do cultivo da levedura Saccharomyces cerevisiae
foi realizada considerando um processo em batelada alimentada com vazao
exponencial, assumindo-se o kLa constante, baseado no resultado obtido por CFD.
Os resultados indicaram que o uso de oxigénio puro promoveu aumento da
concentracio celular e da produtividade. Avaliou-se também o efeito da presséo de
operagao, observando-se que, a 2 atm, a concentragao celular minima desejada foi

atingida para as velocidades especificas de crescimento de 0,1 e 0,2 h™.



Abstract

Ethanol is the world’s main biofuel and is predominantly produced via the fermentative
conversion of biomass. In Brazil, ethanol production relies mainly on sugarcane and
requires, among other inputs, high yeast concentrations. However, this process is
constrained by the Crabtree effect, i.e., the conversion of sugars into ethanol even
under aerobic conditions. Therefore, continuous oxygen transfer and sugar
concentration control are required. In this context, pneumatic reactors, particularly
bubble column reactors, are suitable due to their high oxygen transfer efficiency. To
quantify oxygen transfer, a bubble column reactor was simulated using computational
fluid dynamics (CFD) with Ansys® tools. Reactor hydrodynamics were analyzed by
assessing the inclusion of the turbulent dispersion force in a model already accounting
for interphase drag. Gas holdup and interphase slip velocity were compared for three
different computational meshes. After mesh selection, two scenarios were
investigated: case 1, considering only drag force; and case 2, considering both drag
and turbulent dispersion forces. The inclusion of turbulent dispersion improved
agreement between simulated and experimental gas holdup and volumetric oxygen
transfer coefficient, both qualitatively and quantitatively, whereas case 1 progressively
deviated from experimental data. Slip velocity profiles were similar for both cases at all
air flow rates, and maximum values were nearly identical regardless of flow rate. In
case 1, air-phase velocity was concentrated in the column core, while the liquid phase
exhibited higher velocities near the wall. In case 2, this behavior resulted from a
proportional reduction in the maximum velocities of both phases. Yeast cultivation
modeling for Saccharomyces cerevisiae was carried out assuming a fed-batch
operation with exponential feeding and constant kLa, based on CFD results. The
simulations showed that the use of pure oxygen increased cell concentration and
productivity. The effect of operating pressure was also evaluated, indicating that at 2
atm the minimum desired cell concentration was achieved for specific growth rates of
0.1and 0.2 h™".
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1. INTRODUGAO

A producao brasileira de cana-de-agucar vem batendo recordes anualmente.
Segundo a Agéncia Nacional do Petréleo (ANP), a produg&o nacional passou de 284,6
milhdes de toneladas em 2021 para 315,7 milhdes de toneladas em 2024 (ANP, 2025).
A cana-de-acucar possui dois principais destinos: a producéo de acucar e a produgao
de etanol (UNICAData, 2024). A fragcao destinada ao etanol garante ao Brasil a
posicao de segundo maior produtor mundial desse biocombustivel (Vega et al., 2024;
Joya et al., 2024).

No Brasil, a produgao de etanol é desigual, com forte concentragdo na regiao
Centro-Sul do pais. Esse cenario pode ser observado numericamente. Em 2024, a
producgao total de etanol no Brasil foi de 37 milhdes de m?, dos quais 33,59 milhdes
de m?® foram produzidos na regidao Centro-Sul, o que representa 90,78% de toda a
producao nacional (ANP, 2024; UNICAData, 2024).

A producgéo de etanol no Brasil provém majoritariamente da fermentacao de
monossacarideos presentes em derivados da cana-de-acucar, como caldo
concentrado em destilarias autbnomas e melago diluido com caldo ou com agua em
destilarias anexas, com rendimentos entre 88,9 e 90,5% em relacdo ao valor
estequiométrico, qual seja, 0,511 kg de etanol por kg de monossacarideos (glicose e
frutose). Nesse processo, utiliza-se a levedura Saccharomyces cerevisiae, que pode
obter energia quimica (ATP) por meio dos metabolismos aerdbio ou anaerébio de
hexoses, como glicose ou frutose (Lopes, 2016). Como a via aerdbia gera maior
quantidade de energia (ATP), o cultivo aerébio € empregado na propagacgédo de
leveduras, que atuam como biocatalisadores em importantes bioprocessos
anaerobios industriais, como os de produgédo de cerveja, vinho e, principalmente,

bioetanol, nas centenas de destilarias existentes no pais (Vega et al., 2024).

Por se tratar de um bioprocesso aerdbio, a propagacao de levedura demanda
grande consumo de oxigénio. Assim, a transferéncia de oxigénio precisa ser ajustada

para garantir que o crescimento celular ocorra de forma adequada.

A transferéncia de oxigénio da fase gasosa (ar ou ar enriquecido com oxigénio)

para a fase liquida onde é consumido pelas células, é influenciada pela concentracéo



14

de saturacgao de oxigénio dissolvido (C*), pelo coeficiente convectivo de transferéncia
de massa da fase liquida (kL) e pela area interfacial de transferéncia de massa (a),
definida como a razao entre a somatéria das areas das bolhas de gas e o volume de
liquido. O produto entre esses dois ultimos parametros resulta no coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa), parametro que determina a taxa de
transferéncia de massa de oxigénio da fase gasosa (bolhas) para a fase liquida (caldo
de cultivo). Desse modo, € possivel aumentar o valor de k. e de “a” por meio de
estratégias como o incremento das condi¢des de agitagcao e/ou gaseificagado do meio
reacional. Essas condi¢cdes de operagao afetam a espessura da pelicula estagnada
da fase liquida da bolha e, portanto, o ki, além de minimizar o tamanho das bolhas,

elevando o valor de “a”.

As avaliagbes experimentais do crescimento celular, do consumo e da
transferéncia de oxigénio em bioprocessos demandam um esforgo laboratorial
significativo, além de envolver custos com insumos e utilidades. Uma alternativa para
a analise dessas etapas € a modelagem matematica, que inclui balangos de massa
associados a modelos cinéticos, e simulagdo do bioprocesso, que possibilitam o
estudo do crescimento celular e dos consumos de substrato e de oxigénio. A
fluidodindmica computacional (CFD) também permite estimativas do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) e das distribui¢des de bolhas de ar no
interior do biorreator, com base em modelagens da hidrodinamica e da transferéncia

de massa do sistema (Bannari et al., 2019).

Considerando que a propagacgao de leveduras é um processo aerdbio, no qual
a velocidade de crescimento celular esta diretamente relacionada ao consumo de
oxigénio pela respiragado celular, torna-se essencial o dominio dos conceitos de
cinética de crescimento e transferéncia de oxigénio em biorreatores, a fim de
estabelecer condigdes operacionais adequadas a esse processo (Badino e Schmidell,
2021).

Os biorreatores sao classificados conforme o tipo de cultivo a que se destinam.
Reatores em fase aquosa sdo utilizados para cultivos submersos, enquanto os
reatores em fase n&o aquosa sdo empregados em cultivos em estado sélido (Tonso
et al., 2021). No caso da proliferagdo de leveduras, 0 processo ocorre em meio
aquoso, podendo ser realizado em reatores convencionais ou niao convencionais.

Reatores convencionais, como os de tanque agitado e aerado, possuem sistemas de
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agitacédo e aeragao separados. Apresentam como principais desvantagens, alta taxa
de cisalhamento, elevado consumo de energia e formag&o de zonas mortas (Mendes,
2016; Nino et al., 2020). Em contrapartida, os reatores n&o convencionais mais
utilizados em cultivos submersos sao os pneumaticos, que injetam ar para movimentar
0 meio liquido e garantir sua homogeneizagdo com menor consumo de energia
(Mendes, 2016; Tonso et al., 2021).

Embora os reatores convencionais proporcionem boa homogeneizagcdo do
meio, mesmo empregando baixas frequéncias de rotagdo do eixo do agitador, eles
ndo conseguem garantir uma transferéncia de massa gas-liquido eficiente, o que
exige o aumento da agitacdo. Em contraste, os reatores pneumaticos oferecem uma
boa transferéncia de oxigénio e asseguram uma homogeneizacéao eficiente do meio
(Mendes, 2016).

A transferéncia de oxigénio é expressa em termos da velocidade ou taxa de
transferéncia (em inglés, oxygen transfer rate - OTR), definida pelo produto entre o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) e a forgca motriz dada pela
diferenca entre a concentragdo de oxigénio dissolvido equilibrio (C*), fungdo da
pressao parcial de Oz na fase gasosa, e a concentragdo de oxigénio dissolvido do
meio de cultivo (C) (Badino e Schmidell; 2021). A demanda de oxigénio, expressa pela
velocidade de respiragéo celular (em inglés, oxygen uptake rate - OUR) depende da
linhagem da levedura e de sua concentragdo celular. Portanto, a velocidade de
consumo de oxigénio (OUR) aumenta ao longo de cultivos em que ocorre um aumento
da concentracao devido ao crescimento celular podendo, eventualmente, superar
velocidade de transferéncia de oxigénio (OTR), o que leva a uma limitagdo do
bioprocesso por oxigénio e, consequentemente, induz a levedura a trocar sua rota
energética aerdbia pela a anaerdbia, com um consumo indevido de substrato para a

producao de etanol, CO2 e acidos organicos, em detrimento ao crescimento celular.

Assim, compreender o comportamento hidrodinamico e aprender a determinar
variaveis chaves é fundamental para desenvolvimento de um bioprocesso aerdébio.
Nesse contexto, a fluidodindmica computacional (sigla em inglés, CFD,
Computacional Fluid Dynamics) permite a determinacéo de variaveis importantes do
bioprocesso aerdbio como retengdo gasosa, coeficiente volumétrico de transferéncia

de oxigénio (kLa), tempo de mistura, o intervalo dos didmetros de bolhas, velocidade
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de deslizamento, bem como as velocidades das fases liquida e gasosa (Borges, 2023;
Esperanga, 2018; Sarhan et al., 2018; Silva et al., 2023; Silva, 2023)

Ainda, a aplicacdo da CFD permite a analise das forcas hidrodindmicas e
efeitos de escoamento em dispersdes gas-liquido em reatores pneumaticos como o
tipo coluna de bolhas (YEOH et al., 2020). Dentre as forgas hidrodinamicas, pode-se
citar as forcas de arrasto entre fases, de sustentacdo e de massa virtual, sendo a
disperséo turbulenta um fenbmeno ou mecanismo de transporte (Silva, 2023). A forga
de arrasto entre fases atua sobre as bolhas e sua velocidade de ascensdo sendo uma
resisténcia ao movimento de ascensao das bolhas e descreve a dispersao delas
dentro do biorreator o que permite andlise da retengdo gasosa. A dispersao turbulenta
afeta o espalhamento e a mistura de bolhas, sendo um resultado do escoamento
turbulento do fluido que arrasta as bolhas consigo (Kiviat et al., 2025; Mendez et al.,
2005; Rodriguez, 2015; Silva, 2023). Resumindo, em reatores pneumaticos, a forga
de arrasto controla o tempo de contato, a de sustentagdo aumenta a eficiéncia do
processo ao alterar a trajetéria do movimento, e a disperséo turbulenta maximiza a

area de contato e a renovacgao da interface.

Como evidenciado na literatura classica, os estudos concentram-se
predominantemente na modelagem hidrodindmica e na transferéncia de massa gas-
liquido em reatores pneumaticos, sem estabelecer uma correlagéo direta entre essas
variaveis e cultivos de microrganismos aerobios. Poucos trabalhos abordam essa
relacdo de forma integrada. Dentre esses, destaca-se o estudo de Bannari et al.
(2012), que investigou o cultivo do fungo Trichoderma reesei em biorreator airlift

visando a producgao de celulase.

Desse modo, como pode ser observado, muitos trabalhos abordam os
parametros hidrodinAmicos dos reatores coluna de bolha, porém poucos
correlacionam de forma integrada os parametros hidrodindmicos preditos pela CFD
com o desempenho cinético do cultivo aerdbio de leveduras em batelada alimentada.
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2. OBJETIVOS

2.1. Objetivos gerais

Este trabalho tem como objetivo avaliar o cultivo aerdbio da levedura
Saccharomyces cerevisiae em reatores coluna de bolhas operando em regime de
batelada alimentada, utilizando uma estratégia de vazao exponencial de alimentagao
de substrato vinculada a taxa de crescimento celular. A abordagem combinara a
modelagem do crescimento microbiano através de balangos de massa para o
substrato (glicose), biomassa e oxigénio dissolvido e a predicao da transferéncia de
oxigénio mediante fluidodindmica computacional (CFD), visando correlacionar

parametros operacionais com o desempenho do bioprocesso.

2.2. Objetivos especificos

e Modelagem e caracterizagcdo da hidrodinamica e da transferéncia de
oxigénio de reator coluna de bolhas de 5 L, comparando os efeitos da for¢a
de arrasto e da dispersdo turbulenta na predicdo do comportamento
hidrodinamico e do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa)
por fluidodindmica computacional (CFD).

e Modelagem matematica do crescimento aerdbio da levedura S. cerevisiae
em regime de batelada alimentada a partir de balangcos de massa para
substrato, no caso glicose (Cs), células (Cx) e oxigénio (Co, ).

¢ Implementar simulagdes computacionais do modelo proposto, considerando
condigdes iniciais de concentragdo celular e volume de trabalho (Cxo e Vo),
parametros operacionais como volume util do reator (V), coeficiente de
rendimento celular (Yxss), velocidade especifica de crescimento celular (uy)
e concentracao de substrato no meio de cultura de alimentagao (Cse) e obter
e analisar a perfis de concentragao celular (Cx) e de oxigénio dissolvido ao

longo do tempo.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. Etanol

O etanol € uma molécula orgénica pertencente ao grupo dos alcoois cuja
férmula molecular é C2HsOH (PubChem, 2025). E um liquido incolor, com viscosidade
préxima a agua, com odor vinico, miscivel em agua e em solventes organicos além
de ser altamente inflamavel (PubChem, 2025). Suas caracteristicas fisico-quimicas

sao apresentadas na Tabela 1.

Tabela 1 - Propriedades do etanol

Densidade relativa 0,79
Massa molar (g/gmol) 46,07
Ponto de ebuli¢ao (°C) 78,2
Ponto de fulgor* (°C) 13,0

Ponto de fusédo (°C) -114,1

Solubilidade* 1000000 mg/L
Viscosidade 1,074 mPa-s*

*:a25°C
Fonte: PubChem, 2025; Riddick et al., (1986).

O etanol € um composto de significativa importancia industrial, com aplicagbes
diversificadas que incluem seu uso como solvente, agente antimicrobiano, na industria
de alimentos e, sobretudo, como biocombustivel (PubChem, 2025; Aalst et al., 2022;
UNICAData, 2025; Jacques et al., 2003; DRUGBANK, 2025; Herdiana, 2025).

Dentre os biocombustiveis, o etanol destaca-se como o mais utilizado em
escala global. Sua aplicagdo ocorre principalmente de duas formas: como etanol
hidratado (aproximadamente 96° GL), utilizado diretamente como combustivel em
veiculos adaptados, e como etanol anidro (com teor alcodlico superior a 99° GL),
empregado como aditivo oxigenante e antidetonante em mistura com a gasolina
(Fernandes et al., 2022; UNICAData, 2025).

A produgéao de etanol ocorre principalmente por duas rotas tecnolégicas: a via
quimica (ou de sintese) e a via bioquimica (ou fermentativa). A via quimica tradicional
baseia-se na hidratagéo catalitica do etileno, derivado do petroleo ou do gas natural.

Uma rota quimica alternativa e mais recente envolve a gaseificagdo de matérias-
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primas carbonaceas, como residuos industriais de madeira e papel, seguida da
sintese catalitica do etanol a partir do syngas (gas de sintese) resultante (Gwak et al.,
2018). Por outro lado, a via bioquimica consiste na fermentagdo alcodlica de
biomassas ricas em agucares ou amido por microrganismos, como leveduras
Heridiana, 2025; Gwak et al., 2018).

No entanto, a propor¢ao de utilizacdo dessas rotas € bastante dispar, uma vez
que a sintese quimica enfrenta diversos entraves. Dentre os problemas da rota
baseada na hidratagao do etileno, pode-se citar a dependéncia de uma matéria-prima
de origem fossil, um rendimento relativamente baixo e elevados custos operacionais,
decorrentes das condi¢des severas de alta temperatura e pressédo requeridas pelo
processo (Heridiana, 2025; Loic, 2020; Gwak et al., 2018).

A rota da gaseificagao, embora represente uma alternativa potencialmente mais
sustentavel pela valorizagdo de residuos lignocelulésicos, enfrenta o obstaculo da
necessidade de adicdo de carvao mineral ou coque para otimizar a eficiéncia do
processo de gaseificacdo e da sintese subsequente. Essa dependéncia de insumo
féssil compromete seu balango ambiental e econdmico (Herdiana, 2025; Gwak et al.,
2018). Consequentemente, a via quimica & associada a problemas de baixa
sustentabilidade devido ao emprego de combustivel fossil. No entanto, sua aplicagéo
pode ser viavel em contextos nos quais o pais ndo dispde de abundancia de terras
agricultaveis (Herdiana, 2025; Karimi et al., 2025; loic et al., 2020; Gwak et al.,2018).

Entretanto, mesmo com as questdes da abundancia de terras, a via bioquimica
constitui a principal fonte de producdo de etanol. Este processo ocorre por
fermentacdo de biomassa, sob condi¢des mais brandas (temperaturas préximas a
30°C e pressdo ambiente), e alcancga elevados rendimentos de converséo, da ordem
de 94%(Heridiana, 2025).

Em contraste, a via bioquimica constitui a principal fonte de producédo de
etanol. Este processo ocorre por fermentacdo de biomassa, sob condicbes mais
brandas (temperaturas proximas a 30°C e pressdao ambiente), e alcanga elevados
rendimentos, de até 94% (Herdiana, 2025; Fernandes et al., 2022).

A biomassa utilizada na fermentagdo pode ser classificada em diferentes
geragdes, de acordo com sua origem e caracteristicas. De modo geral, as biomassas
sao divididas em primeira, segunda, terceira e quarta geracgdes, sendo cada uma delas
associada a diferentes matérias-primas e processos tecnoldgicos. As biomassas de

primeira geragao provém de fontes alimenticias, como cana-de-agucar, milho e sorgo-
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doce, sendo fontes de agucares de facil disponibilidade e com baixa complexidade
para o0 processamento industrial. Contudo, apresentam problemas de
sustentabilidade, pois ha uma dupla competicao: primeiramente pelo uso de terras
agricultaveis destinadas a produgcdo dessa biomassa, e também pela destinagéo
dessas matérias-primas para a producdo de combustivel em vez de alimentos (Joya
et al., 2024; Karp et al., 2021; Loic, 2020).

Dessa forma, apesar de as biomassas de 12 geragao apresentarem elevada
eficiéncia na conversao em etanol, associada a processos tecnolégicos consolidados
e de baixa complexidade, sua utilizagdo em larga escala é objeto de criticas
substanciais. Tais criticas se fundamentam no fato de essas matérias-primas serem
majoritariamente de origem alimenticia, o que levanta preocupag¢des quanto a
seguranga alimentar, a alocagdo de terras agricultaveis e a sustentabilidade do
modelo produtivo (Jain e Kumar, 2024; Gwak et al., 2018).

Embora haja criticas pertinentes ao uso de biomassas de 12 geragao, sobretudo
pela competicdo com a produgao de alimentos e o uso intensivo de terras agricolas,
no contexto brasileiro a cana-de-acucar se destaca por caracteristicas que a tornam
uma excegao relevante. Sua alta produtividade, aliada ao uso relativamente reduzido
de terras cultivaveis e ao aproveitamento eficiente de seus residuos, justifica seu
amplo emprego na produgao de etanol no pais (Bordonal et al., 2018; UNICAData,
2020).

Portanto, existem diversas vantagens quanto ao uso da cana-de-agucar. Por
exemplo, € uma planta com alto rendimento, pois produz uma alta concentracdo de
acgucares redutores totais, que podem ser usados tanto na producido de etanol como
de agucar cristal (Vandenberghe et al., 2022; Seabra, 2008; EMBRAPA, 2024). Outro
ponto a ser destacado é que, de acordo com a UNICAData (2020), apesar da grande
producao, apenas 1,2% das terras agricultaveis do Brasil sdo utilizadas para o cultivo
de cana. Desse modo, a producgao brasileira ndo enfrenta os problemas avaliados por
Gwak et al (2018), isto é, a alta taxa de ocupagéao de terras agricultaveis para produgao
de biomassas nao alimenticias (Bordonal et al, 2018).

Outro ponto que merece destaque sao as multiplas utilidades do residuo gerado
no processamento da cana: o bagago. Este residuo pode gerar energia elétrica por
meio da queima, auxiliando no processo de transicao energética do pais, além da ja

citada producdo de etanol de segunda geragdo, producdo de adogantes e
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biomateriais, como compésitos (Vandenberghe et al., 2022; Seabra, 2008; Loh et al.,
2013).

Quanto as biomassas de segunda geracdo, s&o utilizados residuos
provenientes da producao de etanol de primeira geragao e residuos lignocelulésicos,
principalmente o bagaco de cana-de-agucar, bagago de sorgo-doce, residuos de
madeira e outras fontes celulésicas derivadas da madeira (Joya et al., 2024). No
entanto, para a fermentagcdo dessa biomassa, sdo necessarias etapas adicionais,
como o pré-tratamento e a aplicagdo de enzimas para digestdo da celulose,
hemicelulose e, em alguns casos, da lignina, permitindo, ent&o, a fermentagdo com o
uso de leveduras ou bactérias (Joya et al., 2024).

No Brasil, o etanol de segunda geragao utiliza como pré-tratamento a explosao
a vapor, processo que promove a remoc¢ao da hemicelulose e a exposicéo da celulose,
facilitando a agao enzimatica que libera a glicose para fermentagao (Karp et al., 2021;
Joya et al., 2024). Contudo, existem desafios para a ampla aplicagao industrial do
etanol 2G, uma vez que ha altos custos associados as enzimas utilizadas na digestao
do bagacgo de cana e ao consumo energético do pré-tratamento, podendo representar
até 35% do custo total do processo (Karp et al., 2021).

A terceira geragdo ainda se encontra em fase de estudo e avaliagdo em
pequena escala. Suas principais fontes sdo as algas, cuja viabilidade esta associada
a rapida captura de gas carbénico (CO,) do ambiente, a alta taxa de proliferacéo e
areas de cultivo menores (Joya et al., 2024; Muller et al., 2023). Entretanto, enfrentam
desafios semelhantes aos da segunda geragcdo, como a necessidade de tratamento
da biomassa e dificuldades na fermentacédo. Isso se deve, em parte, a presenca de
compostos como aminoacidos, lipideos e outros agucares, como o manitol, que nao
séo facilmente fermentados pelas leveduras (Joya et al., 2024; Muller et al., 2023).
Dessa forma, o etanol de terceira geragao ainda é considerado objeto de pesquisa
voltada a otimizacdo e ao desenvolvimento tecnologico.

Por fim, a quarta geragdo busca solucionar os impasses da terceira geragao.
Também utiliza algas, porém geneticamente modificadas (organismos geneticamente
modificados, OGM) para a produgao de etanol (Joya et al., 2024 ). Essa geragao surgiu
como uma alternativa para reduzir os custos de operagao em larga escala, mas ainda
enfrenta desafios relacionados a seguranca e a eficacia das modificagbes genéticas
empregadas na producgéo de etanol (Joya et al., 2024; Shokravi et al., 2021).



22

Dentro da quarta geragdo, ha métodos distintos para a obtengao de etanol. O
primeiro envolve o uso de OGM para fixacdo de CO,, promovendo a produgao de
amido, que é convertido em etanol por um processo semelhante ao da fermentagao
de amido, com aplicagao de enzimas para hidrolise e posterior fermentacao da glicose
obtida (BRASIL, 2015; Joya et al., 2024; Cardoso et al., 2011). No entanto, essa rota
exige uma etapa adicional de pré-tratamento, como a separagao de oOleos e proteinas
também produzidos durante o crescimento das microalgas (Joya et al., 2024; Cardoso
et al., 2011).

O segundo método refere-se a obtencdo direta de etanol a partir do
metabolismo de cianobactérias geneticamente modificadas. Nesse caso, genes sao
inseridos nos microrganismos, permitindo a fixagao direta de CO, em etanol. Contudo,
ainda existem desafios significativos, tanto em relagdo ao rendimento do processo
quanto a selecao e inser¢ao adequada dos genes nos microrganismos (Joya et al.,
2024; Shokravi et al., 2021). Assim, mesmo sendo promissora, a quarta geragao ainda
esta em fase de estudo laboratorial.

Apesar da diversidade de biomassas, a producdo mundial de etanol ainda
depende majoritariamente de matérias-primas de primeira geragao, principalmente
milho e cana-de-agucar. Segundo Gupta et al. (2024) e Mendiburu et al. (2022), a
cana-de-agucar € a segunda principal biomassa utilizada na producao de etanol,
respondendo por cerca de 40% da producdo mundial. Os 60% restantes provém de
culturas amilaceas.

A producdo mundial de etanol esta concentrada em paises como Brasil,
Estados Unidos da América (EUA), Canada, Unido Europeia, China, india, Tailandia
e Argentina. Contudo, Brasil e EUA sao os principais produtores, sendo responsaveis
por cerca de 70 a 80% da producao anual (Joya et al., 2024; RFA, 2023). Ressalta-se
que, enquanto os EUA utilizam predominantemente o milho, o Brasil se destaca pelo
uso da cana-de-agucar (Joya et al., 2024; Karp et al., 2021).

No contexto brasileiro, a produgao de etanol € amplamente baseada na cana-
de-agucar, como evidenciado na Figura 1, que apresenta sua participagao ao longo
do periodo de 2018 a 2024, com indices superiores a 90%. Em 2024, especificamente,
90,64% do etanol produzido no Brasil foi oriundo dessa biomassa (ANP, 2025;
UNICAData, 2020).
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Figura 1 - Percentagem da participagdo da cana de agucar na produgao de etanol.
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Fonte: ANP (2025). Adaptado.

Além disso, o Brasil € o maior produtor mundial de cana-de-agucar. Na safra
2023/2024, foram processadas aproximadamente 701,5 milhdes de toneladas, sendo
que a regido Centro-Sul se destacou com mais de 654 milhdes de toneladas
processadas no mesmo periodo (ANP, 2024; UNICAData, 2020).

Portanto, o Brasil possui um forte papel na produgao de etanol no mundo, tendo
produzido 37 milhdes de m*® desse biocombustivel em 2024 (ANP, 2024; UNICAData,
2024). Além disso, destaca-se o fato de que o pais conta com cerca de 345 unidades
produtivas, cada uma delas necessitando de grandes quantidades de agucares,
principalmente sacarose, e de leveduras para realizar a fermentagao (VARGAS,
2017).

Dentre as inumeras leveduras existentes no reino dos fungos, a mais utilizada
€ a Saccharomyces cerevisiae, por se tratar de um microrganismo com genoma
amplamente estudado, considerado seguro para uso industrial (Generally Recognized
As Safe — GRAS) e por garantir uma alta produgao de etanol (Fernandes et al., 2022;
Joya et al., 2024; Mlller et al., 2023; Vargas, 2016).
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Assim, a levedura possui papel relevante na fermentagdo, por ser o
microrganismo responsavel pelo processo, e também pela alta demanda envolvida.
Como exemplo, para iniciar a produg¢ao de etanol numa safra em uma dorna de 700
m?, & adicionado um pé de cuba (30% v/v) com creme de levedura, cuja concentracao
€ proxima de 50 kg/m® de células. Portanto, nesse caso, sdo necessarias cerca de
10,5 toneladas de levedura para iniciar a fermentacao.

Dessa forma, € necessario que as usinas adquiram ou produzam leveduras em
grandes quantidades. Em ambos os casos, a grande demanda por esses
microrganismos faz com que a proliferagdo de leveduras seja um processo a ser

investigado dada a importancia desse insumo industrial.

3.2. Leveduras

Diversas leveduras sao capazes de realizar a fermentagdo alcodlica, como
Candida sp., Pichia sp. e Saccharomyces sp. (Maicas, 2020). No entanto, conforme
discutido anteriormente, a levedura mais utilizada nesse processo é a Saccharomyces
cerevisiae, devido a sua elevada eficiéncia na conversao de agucares em etanol, bem
como a sua alta tolerancia a variagbes de pH e temperatura (Vargas, 2017; Teixeira,
2015). Consequentemente, durante a fermentacado, S. cerevisiae, ao ser exposta a
presencga de outros microrganismos, tende a dominar o processo e inibir o crescimento
das demais espécies, garantindo sua prevaléncia (Teixeira, 2015).

As leveduras s&o microrganismos pertencentes ao reino Fungi, com corpos
vegetativos unicelulares. Em outras palavras, sdo fungos que ndo formam hifas como
pode ser visto na Figura 2 abaixo (Volk, 2013). A levedura S. cerevisiae destaca-se
por sua aplicagdo em diversos processos industriais, como as produg¢des de cervejas,
paes e bioetanol (Volk, 2013; Reis, 2009). Essa levedura pode se reproduzir tanto por
via assexuada (brotamento) gerando pequenas marcar em sua membrana plasmatica,

quanto sexuada (germinacéao) (Vargas, 2017; Reis, 2009).



25

Figura 2 - Levedura S. cerevisiae.

Fonte: Armand-Frapier. apud Gaensly. Adaptado (2025).

Em termos metabdlicos, trata-se de um microrganismo anaerodbio facultativo,
ou seja, capaz de realizar tanto fermentagcdo quanto respiragao (Volk, 2013). Cada
uma dessas vias apresenta vantagens especificas. O metabolismo aerdbio gera até
38 moléculas de ATP e apresenta alto valor do coeficiente de rendimento celular
(Yxss), da ordem de 0,45 gx/gs. Por outro lado, o metabolismo anaerdbio resulta em
alta producgéao de etanol (Yevs = 0,51 get/gs) e baixa produgéo celular (Yxs = 0,12 gx/gs)
(VARGAS, 2017). Assim, o cultivo aerdbio é mais indicado para a propagacgao celular,
favorecendo o rendimento na etapa de multiplicagao celular.

Contudo, a levedura pode realizar fermentagdo mesmo em meio com elevada
concentragédo de oxigénio, fenébmeno conhecido como efeito Crabtree (Malecki et al.,
2020). Esse efeito ocorre quando ha alta concentragdo de agucares, acima de 100
mg/L, levando ao acumulo de piruvato ao final da via glicolitica (Gaensly, 2010; Reis,
2009; Vargas, 2017). O excesso de piruvato é entdo direcionado para a via
fermentativa, resultando na producdo de etanol mesmo sob condi¢cbes aerdbias
(Malecki et al., 2020; Reis, 2009; Vargas, 2017).

Do ponto de vista evolutivo, essa estratégia permite a levedura consumir
rapidamente a glicose e produzir etanol, o que inibe o crescimento de outros

microrganismos. Assim, mesmo com menor rendimento celular, h4 uma vantagem
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seletiva dupla: pela rapida deplec¢ao do substrato e pela toxicidade do etanol (Teixeira,
2015).

Para manter o metabolismo aerdbio, € necessario cultivar a levedura em
ambiente com alto teor de oxigénio e baixa concentragdo de agucares, minimizando
os efeitos inibitérios e favorecendo a formagdo de biomassa (Malecki et al., 2020;
Vargas, 2017). Sob essa perspectiva, o uso da batelada classica torna-se inadequado,
pois implica na adicdo total do substrato no inicio do cultivo, o que favorece o efeito
Crabtree e leva a valores de Yxs tipicos da fermentacéao alcodlica.

Diversos estudos que abordam o crescimento de leveduras utilizam o processo
em batelada, atingindo elevadas concentragdes celulares, porém com producao de
etanol e tentativas de sua posterior oxidacao pela via aerdbia (Salari e Salari, 2017;
Olivares-Marin et al., 2018; Venturi Filho et al., 2017).

Por outro lado, a batelada alimentada permite o controle da concentracao de
agucar no meio, uma vez que o substrato € adicionado gradualmente, evitando
sobrecargas iniciais. Com isso, as células assimilam os agucares a medida que
crescem, favorecendo o metabolismo aerdbio, maximizando Yxs e reduzindo o
consumo especifico de substrato (Badino et al., 2021).

Além disso, segundo Wegerhoff e Engell (2016), a batelada alimentada
possibilita a reversdo do efeito Crabtree. Ao cessar temporariamente a alimentacao
de substrato, a concentracao de glicose pode cair abaixo do nivel inibitério. Quando a
alimentacao é retomada, o etanol formado anteriormente é diluido e pode ser
consumido pela via respiratéria (Wegerhoff; Engell, 2016; Salari; Salari, 2017).

Estudos como o de Rech e Ayub (2006) mostram que a batelada alimentada
pode resultar em maiores concentracdes celulares e coeficientes de rendimento
celular (Yxis) superiores aos obtidos em batelada simples. Entretanto, mesmo sob
essa estratégia, foi observada producéo de etanol, indicando que a levedura sofreu
repressao por substrato, possivelmente devido a lactose.

De modo semelhante, Mast et al. (2024 ) avaliaram o cultivo de Escherichia coli
em reator tipo coluna de bolhas operado em batelada alimentada para producéo de L-
fenilalanina. Apesar da maior parte da glicose ter sido direcionada a produgao do
produto, parte foi desviada para geracdo de biomassa, revelando comportamento
analogo ao observado por Rech e Ayub (2006).

A principal diferenga entre os dois estudos estad na metodologia de controle:

enquanto Mast et al. (2024) utilizaram a prépria taxa de crescimento para regular a
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vazéo de alimentagéo, Rech e Ayub (2006) utilizaram um valor arbitrario, resultando
em extravasamento metabolico, conforme previsto por Wegerhoff e Engell (2016).

Segundo De Jongh et al. (2021), o uso de controle baseado no coeficiente de
respiracao celular permite suprimir o efeito Crabtree. Ao comparar com métodos que
utilizam alimentagao continua de glicose, observou-se que o acumulo inicial de agucar
causa inibicdo e baixa conversao, com reducao desses efeitos apenas apds 20 horas
de cultivo.

O trabalho de Bannari et al. (2012) também demonstrou o aumento da
biomassa em batelada alimentada. O modelo CFD adotado simulou corretamente o
crescimento do fungo T. reesei, ainda que nao tenha captado o efeito de diluicdo
celular observado experimentalmente.

Adicionalmente, Besil et al. (1995) propuseram o uso de controle fuzzy para
crescimento de leveduras em vazdo exponencial. O controle foi dividido em dois
momentos: limitagdo por glicose e, posteriormente, por oxigénio. Dois modelos foram
testados; o primeiro falhou ao controlar a glicose diante de um pulso elevado,
enquanto o segundo conseguiu ajustar a vazdo e manter o crescimento.

Posteriormente, Besil et al. (1997) aperfeicoaram a abordagem fuzzy,
controlando a vazdo com base na taxa respiratoria, estratégia também adotada por
De Jongh et al. (2021). O modelo conseguiu limitar a formagéo de etanol apds o pulso
de glicose, demonstrando maior eficiéncia em comparagao ao modelo anterior.

Portanto, os estudos analisados demonstram que a alimentagao controlada é
mais eficiente para promover o crescimento celular do que a batelada simples.
Métodos de controle baseados na taxa de respiracdo destacam-se por serem
dindmicos e adaptativos, permitindo uma oferta de substrato abaixo dos niveis
inibitdrios. Isso contrasta com alimentagdes de vazao fixa, que frequentemente levam
a repressao metabdlica por glicose, como demonstrado por Besil, Gul e Turker (1997)
e De Jongh et al. (2021).

3.3. Biorreatores coluna de bolhas

Os biorreatores sdo equipamentos nos quais ocorrem reag¢des quimicas
catalisadas por sistemas bioldgicos, tais como enzimas, bactérias, fungos
filamentosos, leveduras, células animais ou células vegetais (WANG; ZHONG, 2007).

Para além dessa definicdo, um biorreator pode ser compreendido como um
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equipamento que possibilita o controle de variaveis-chave de cultivos, como pH,
temperatura, concentragcéo de oxigénio dissolvido, condigbes de agitagdo e aeragao
para assegurar adequada transferéncia de calor e massa e a disponibilidade de
substratos (Rodriguez, 2015).

Os biorreatores podem ser classificados em dois grandes grupos: aqueles que
operam com meios de cultura liquidos, promovendo cultivos submersos e os que
operam com meios de cultura sdlidos, onde ocorrem os cultivos em estado sélido,

conforme ilustrado na Figura 3.

Figura 3 - Fluxograma das classificagdes de biorreatores.
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Fonte: Chisti (2014). Adaptado.

No caso dos reatores onde ocorrem cultivos submersos, estes podem ser
subdivididos de acordo com a presencga ou auséncia de partes moéveis. Os reatores
com partes méveis, denominados tanques agitados, utilizam um sistema de agitacéo
mecanica proviso de motor, eixo e impelidores para promover a homogeneizagéo do
meio, garantindo elevada taxa de transferéncia de massa e adequada mistura (Chisti,
2014; Thomasi, 2010). Entretanto, apresentam elevado consumo energético e intenso
cisalhamento, o que pode danificar células sensiveis (Borges, 2023; Chisti, 2014;
Thomasi, 2010).

Por outro lado, os biorreatores ndo convencionais pneumaticos, por nao
possuirem impelidores, tém sua homogeneizacdo e transferéncia de massa
promovidas pela injegao de gas na base do reator (Rodriguez, 2015; Thomasi, 2010;

Wang, Zhong, 2007). Esses reatores podem ser subdivididos em dois tipos: colunas
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de bolhas e airlift (Figura 3). A principal diferenga entre eles esta na circulagao do
fluido. Enquanto os reatores airlift possuem regides distintas de ascensao e descida
(riser e downcomer), os reatores do tipo coluna de bolhas apresentam escoamento
principal ascendente na regidao central e descendente proximo as paredes (Rodriguez,
2015; Wang, Zhong, 2007).

Apesar de sua configuragdo mais simples, os reatores de coluna de bolhas sédo
amplamente utilizados para o cultivo aerdbio de microrganismos, visto que sua
principal fungao é promover a transferéncia continua de oxigénio da fase gasosa para
a fase liquida, onde é consumido pelos microrganismos, lembrando que se trata de
uma molécula muito pouco soluvel em agua. Diversos microrganismos tém sido
cultivados nesse tipo de reator, como Acetobacter sp., Saccharomyces cerevisiae e
Trichoderma reesei, Streptomyces clavuligerus, entre outros (Bannari et al., 2012;
Esperanga, 2014; Kantarci et al., 2005; Thomasi, 2010). Além disso, os reatores de
coluna de bolhas tém sido empregados em diferentes situagdes, como no tratamento
de efluentes, produgao de antibidticos e sintese de enzimas, como a celulase (Bannari
et al., 2012; Kantarci et al., 2007).

Contudo, a hidrodinamica nesse equipamento € considerada complexa, pois
envolve fendbmenos em diferentes escalas, a saber: molecular, de bolhas e de
dimensdes do reator. Cada uma dessas escalas influencia diretamente as variaveis
globais do processo, conforme apresentado na Figura 4 (Besagni et al., 2018). No
nivel molecular, a hidrodindmica esta associada a teoria da penetragao em pelicula
ou filme estagnado, aos modelos de transferéncia de massa e a teoria da camada
limite (Badino; Schmidell, 2021; Besagni et al., 2018; Esperancga, 2014).

Figura 4 - Fluxograma de variaveis que afetam a hidrodindmica.
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Fonte: Besagni et al. (2018). Adaptado.
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A teoria da penetragéo é abordada em trabalhos como os de Esperanga (2014),
Mendes (2016), Badino e Schmidell (2021). Ao observar a Figura 5, nota-se a
presenca de diversas resisténcias associadas a transferéncia do oxigénio das bolhas
de gas até as células. Contudo, nem todas as resisténcias impactam
significativamente o processo de transferéncia de massa de oxigénio (Badino,
Schmidell, 2021).

Figura 5 - Esquema das resisténcias a transferéncia de oxigénio.

- "~
/" Interface gas-iguido

Resisténcia interna da célula
~ “Filme liguido™

— —

Fime Fime Interface célula-liquido

Filme
gasosg liquido liquido Citoplasma

‘Selo gasosa Gg —1 ) Seio liguido ! ! Local onde o
= o Cu g I | oxigénio serd
1 16, Cl 1 consumido
' I P c., jdentro da célula
) 1 Cy
o | L
1 Ves ff 1k ' ks I
\ Interface gas-liquide Interface liquido-célula > /

Fonte: Mendes (2016). Adaptado.

A resisténcia do filme gasoso e a resisténcia no interior do liquido ndo sao téo
relevantes. Segundo Badino e Schmidell (2021), a resisténcia do filme gasoso é
desprezivel, pois ha intenso movimento do gas. Da mesma forma, a resisténcia de
transferéncia no liquido também é considerada desprezivel, uma vez que a formagao
de correntes convectivas torna essa resisténcia irrelevante. Entretanto, os mesmos
autores ressaltam que, em caldos viscosos, essa resisténcia passa a ser relevante.

Outra resisténcia a ser considerada na transferéncia de oxigénio é a que
envolve as células. No entanto, ela também é considerada irrelevante, pois a area de
contato entre a célula e o liquido é grande, e o oxigénio atravessa a membrana por
difusdo simples, acessando continuamente o interior celular (Badino, Schmidell,

2021). Desse modo, conclui-se que a célula ndo apresenta resisténcias consideraveis.
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Por fim, a pelicula de liquido estagnado entre a bolha e o liquido é a regido de
maior resisténcia. Muitos trabalhos experimentais buscam melhorias para a
transferéncia de oxigénio gas-liquido, por meio da injegcdo de oxigénio puro, do
aumento da pressao na cabecga do reator, da intensificagdo da agitagao para promover
a quebra de bolhas ou pelo uso de sistemas de geragdo de bolhas finas (Badino;
Schmidell, 2021; Cerri, 2009; Mendes, 2016; Pereira, 2023).

Nesse sentido, a hidrodinamica dos reatores também é influenciada pelas
bolhas, com grande interesse nos fendmenos de coalescéncia e quebra no interior do
reator e como estes influenciam parametros operacionais, como a velocidade terminal
e a area interfacial das bolhas (Besagni et al., 2018).

Os regimes de escoamento também afetam em nivel de bolhas, podendo ser

classificados em homogéneos e heterogéneos, conforme ilustrado nas Figuras 6 e 7.

Figura 6 - Regimes de escoamento de bolhas: (a): regime homogéneo; (b) regime turbulento-agitante;
(c) regime pistonado
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Fonte: Mendes (2016). Adaptado.
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Figura 7 - Regimes de escoamento em reatores coluna de bolhas em fung&o do didmetro do tanque
(DC) e da velocidade superficial de gas (Us=Qgas/A)
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O regime homogéneo (Figuras 6a) € caracterizado por baixas velocidades de
gas e de liquido, didmetro de bolhas praticamente constante, retengdo gasosa
uniforme e tempo de residéncia regular. De acordo com Mendes (2016), esse tipo de
regime ocorre com velocidades superficiais de gas (Ug) baixas, até 0,05 m-s™.
Contudo, separadores gas-liquido podem reduzir esse limite do escoamento
homogéneo para valores de até 0,03 m-s™" (Mendes, 2016; Silva, 2023).

Por outro lado, o regime heterogéneo (Figura 6b) ocorre exatamente em
velocidades acima das citadas por Mendes (2016). Esse regime possui, ainda, uma
subdivisédo, a saber, turbulento-agitante e pistonado. Conforme ilustrado na Figura 7,
€ possivel perceber a dependéncia da turbuléncia com o raio e com a velocidade de
injegdo de gas (Mendes, 2016, Silva, 2023). O primeiro ocorre quando a velocidade
superficial do gas excede aproximadamente 0,020 m/s, ocasionando intensa

coalescéncia e quebra de bolhas, que tendem a manter pequenos didmetros na regiao
do centro dos reatores (Kantarci et al., 2007; Mendes, 2016).

O regime pistonado (Figura 6¢), por sua vez, manifesta-se em reatores de
pequeno diametro (D<0,10 m), onde se formam bolhas de grandes dimensdes que
ascendem rapidamente, configurando o escoamento intermitente ou por pulsos (slug
flow). Essas bolhas afetam diretamente variaveis de transferéncia de massa, como
retengdo gasosa e o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kiLa), em

razdo de sua elevada velocidade terminal e baixos valores de retengdo gasosa

(Besagni et al., 2018).
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Além disso, existe a influéncia do tipo de aspersor. Os aspersores atuam
principalmente sobre o padrdo de escoamento das bolhas, controlando o fluxo e
podendo produzir bolhas com didmetros mais constantes na saida dos orificios de
injecdo ou, em contrapartida, bolhas de diametros variaveis (Besagni et al., 2018). O
controle do diametro de bolhas afeta diretamente a retengcdo gasosa em funcéo da
vazao. Aspersores que produzem bolhas de didmetro mais uniforme resultam em
curvas de retengdo gasosa que convergem, fazendo com que o perfil de retengéo
gasosa em fungdo da vazao de ar tenda a um patamar constante (Besagni et al.,
2018).

Somam-se a isso 0s parametros geométricos do reator, os quais englobam
variaveis como diametro, altura e razao altura/diametro (H/D), que exercem influéncia
sobre a retengao gasosa, a transferéncia de massa e a velocidade de ascenséo das
bolhas. Revisdes bibliograficas como as de Kantarci et al. (2007) e Besagni et al.
(2018) ressaltam a importancia desses fatores. O diametro da coluna, por exemplo,
exerce influéncia significativa sobre a retengdo gasosa até o valor de 0,15 m. Acima
desse limite, ndo sdo mais observadas variagdes significativas no comportamento do
sistema (Kantarci et al., 2007).

O efeito do didmetro também se manifesta na determinagcdo do regime de
escoamento. Em reatores de pequeno diametro, predomina o regime pistonado, o qual
favorece a formacao de bolhas de maior diametro. Esse fato influencia diretamente a
retengdo gasosa, uma vez que o tamanho da bolha atua sobre a sua velocidade
terminal de ascensao (Mendes, 2016).

Por sua vez, a viscosidade do liquido exerce um efeito ambiguo. Em baixos
valores, o aumento da viscosidade promove um incremento na retengcdo gasosa.
Entretanto, a partir de um determinado ponto, viscosidades mais elevadas induzem a
maior coalescéncia das bolhas. Este processo resulta em bolhas de diametro médio
maior, as quais ascendem com maior velocidade. Como consequéncia, observa-se
uma reducgao na retengcdo gasosa e, por extensao, no coeficiente de transferéncia de
massa (kLa). Essa diminuigcdo ocorre em fungcdo da reducado da area interfacial
especifica para transferéncia de oxigénio e do menor tempo de residéncia da fase
gasosa no meio liquido (Besagni et al., 2018).

Para além do estudo e da revisdo critica das propriedades que regem a
hidrodinAmica de reatores, Besagni et al. (2018) também abordam metodologias para

a coleta de dados experimentais necessarios a avaliacao dessas variaveis. Diversos
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trabalhos, como os de Cerri (2009), Mendes (2016) e Thomasi (2010), realizaram a
medi¢cado de parametros fundamentais, tais como a velocidade superficial de gas, a
retengcado gasosa e o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa), bem
como o didmetro de bolhas, parametro este que pode ser estimado
experimentalmente ou por meio correlagbes matematicas. Segundo Besagni et al.
(2018), grande parte desses dados pode ser obtida mediante a aplicagdo de distintas
técnicas experimentais.

A retengao gasosa pode ser mensurada diretamente através da expansao do
leito liquido apds a injegao de ar, técnica que utiliza réguas ou marcagdes de altura
para afericdo (Mendes, 2016; Rodriguez, 2015). Alternativamente, pode-se empregar
um método indireto baseado na medida da diferenga de presséo estatica ao longo da
coluna (Besagni et al., 2018; Chisti, 1989; Mendes, 2016).

Quanto a caracterizagdo do escoamento, a identificagdo do regime de
escoamento pode ser realizada por meio de analise estatistica da relagdo funcional
entre a retengcdo gasosa e a velocidade superficial do gas (Besagni et al., 2018).

Por fim, a velocidade superficial do gas pode ser determinada utilizando-se a
técnica de tragador por pulso, que se baseia na injegdo de um pulso de solug¢do acida,
basica ou com temperatura diferenciada, monitorando-se sua passagem por sensores
de pH ou temperatura posicionados ao longo do reator. Uma metodologia alternativa
envolve o rastreamento do tempo de percurso de uma esfera de metal circulante
(Cerri, 2009; Mendes, 2016).

No que se refere a medicdo do tamanho de bolhas, os métodos podem ser
classificados em intrusivos e ndo intrusivos. Esta ultima categoria, preferencialmente
adotada por Mendes (2016) e Besagni et al. (2018), caracteriza-se por nao perturbar
o0 campo de escoamento, permitindo a analise da distribuicdo de tamanhos de bolhas
por meio de técnicas fotograficas ou de videografia, seguidas do processamento
digital de imagem por softwares especializados para a determinacdo de didmetros
médios (e.g., Sauter). Contudo, uma limitagao inerente a essa metodologia reside na
precisao da analise quando aplicada a bolhas com morfologia irregular ou altamente
distorcida, conforme originalmente por Grace et al. (1976).

As medidas do coeficiente volumétrico de transferéncia de massa de oxigénio
(kLa) sdo geralmente realizadas por meio de sondas de oxigénio dissolvido. Tais
sensores, no entanto, apresentam um atraso dindmico inerente em sua resposta. Para

contornar essa limitagdo, metodologias de calculo especificas podem ser aplicadas,
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as quais levam em consideragédo a constante de tempo do eletrodo (1) ou utilizam
apenas a regiao de ascensao continua da curva de concentragdo para a determinagéo
da taxa de transferéncia de oxigénio (Cerri et al., 2016; Mendes, 2016). Dessa forma,
evidencia-se a indispensabilidade da insercdo de sondas no interior do reator para
uma analise precisa dos paréametros cinéticos de transferéncia de massa.

Dessa forma, o estudo de Besagni et al. (2018) sistematizou a influéncia de
diversas variaveis-chave na operagcao de reatores coluna de bolhas, ressaltando a
importancia do uso de ferramentas de fluidodindmica computacional (CFD) para uma
compreensao mais aprofundada dos fenbmenos hidrodinamicos. Essas ferramentas
sdo particularmente uteis para avaliagdes, tanto locais quanto globais, da retencéo
gasosa e do coeficiente kLa. o que permite um aprofundamento do entendimento da
dindmica desses pardmetros em cultivos aerobios.

Portanto, com base na pela revisdo da literatura, verifica-se que a
hidrodinamica de reatores de coluna de bolhas é governada por multiplos fatores inter-
relacionados, tais como as proporgdes geométricas do reator, o projeto do aspersor,
0 regime de escoamento das bolhas, a viscosidade do meio e outras propriedades
fisico-quimicas. Diante desse contexto, os principais alvos para a otimizagdo da
transferéncia de oxigénio incluem o aumento da pressao operacional, a redugéo do
diametro médio de bolhas (visando ao aumento da area superficial especifica) e a

intensificagdo da agitagao ou turbuléncia no sistema.

3.4. Fluidodinamica computacional na analise de biorreatores

3.4.1. Aspectos gerais

A Fluidodindmica Computacional (em inglés Computacional Fluid Dinamics,
sigla em inglés, CFD) é uma ferramenta utilizada para simular o escoamento de
fluidos, bem como os processos de transferéncia de quantidade de movimento, calor
e massa. Para aplicar a técnica de CFD na simulagdo do comportamento de
equipamentos € necessario seguir uma série de etapas que podem ser resumidos na

Figura 8, cada etapa envolvendo o uso de um software especifico.
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Figura 8 - Etapas de uma simulagéo
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Fonte: Esperancga (2014). Adaptado.

O dominio computacional é obtido a partir de um software que permita a
construgdo da geometria do equipamento. Nessa etapa ainda é possivel denominar
regides de entrada e saida, bem como paredes e zonas fluidas (Esperanca, 2014;
Rodriguez, 2015).

Em seguida, deve-se gerar a malha computacional no dominio, formada por
células computacionais, que podem ser divididas em trés tipos: piramides, tetraedros
e hexaedros (Ansys Guide,2025). A primeira indica uma fase de transicdo entre
tetraedros e hexaedros, porém podem levar a problemas de convergéncia, bem como
apresentam baixos niveis de ortogonalidade (AnsysGuide, 2025; O’'Malley et al, 2018).
Os tetraedros geralmente compdéem malhas ndo estruturadas e podem tornar os
célculos vetoriais mais complexos e custosos, com valores de ortogonalidade
menores do que os de malhas hexaédricas, porém intermediario em relacdo aos
elementos piramidais (O’Malley et al, 2018). Por fim, as células hexaédricas sao
comuns em malhas estruturadas e sao preferidas pois possibilitam solucbes com
menor custo computacional e estabilidade numérica, bem como facilitam o processo
de convergéncia numérica do processo (AnsysGuide, 2025; O’'Malley et al, 2018).

Ainda sobre a geragcdo de malhas, segundo Almeida (2018), as malhas
estruturadas possuem um volume e tamanho de células estaveis. Por outro lado, as
células nao estruturadas tém tamanhos de células variados e se adequam ao
problema. Geralmente, as malhas ndo estruturadas sdo geradas de maneira
automatica pelo software, enquanto as malhas estruturadas necessitam de maior
controle de tamanho de células, métodos de geragcdo de células como Hexa-
dominantes, tetraedro dominante e multi-zonas (Almeida, 2018). Exemplos de malhas

nao estruturada e estruturada (B) podem ser visualizados na Figura 9.
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Figura 9 - Exemplo de malha estruturada e nao estruturada.

N&o-estruturada Estruturada

Fonte: Yeoh et al (2020) e Borges 2023. Adaptado

Na etapa de pré-processamento, apds a geragdo da malha computacional, a
mesma é exportada ao software Fluent. Desse modo, na fase de pré-processamento,
todos os parametros da simulacdo sdo inseridos pelo usuario e sao definidos os
contornos de entrada e saida no sistema, conforme ilustrado na Figura 10. E, também
nessa etapa, que sao definidos os modelos de forgas entre fases, o modelo de

acoplamento de fases e os modelos de turbuléncia.

Figura 10 - Pré-processamento.

Pré processamento

v Y ¢ v —Y v
Propriedades dos| Condices de Condicdes |["Condicdes de | | Condicdes de Iniciaizacao Definico de passo
Modelo fluidos entrada de saida convergéncia de tempo, iteracio
E y A\ 4
O sistema | Viscosidade l I Densidade | \ 4 Y Y
modelado Velocidade, vazio Press3o de Condicdo que a discretizacao
méssica saida chegou a uma resposta correta

Fonte: Préprio autor (2025).

Ainda, na etapa de pré-processamento define-se as propriedades dos fluidos
como viscosidade e densidade. Além disso, também sao definidos critérios de
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convergéncia, bem como o passo de tempo (At), numero de passos e iteragdes
maximas por passo de tempo (Rodriguez, 2015).

A fase conseguinte € a de processamento da simulagdo, onde a solugao
numeérica do modelo matematico € conduzida. De acordo com Esperanga (2018), &
possivel acompanhar contornos de fases, de velocidade, pressdo e até mesmo o
tempo ja simulado pela maquina, além da geragao de arquivos com dados resultantes
da simulacao.

Na fase de pos-processamento todos os resultados sdo compilados e
organizados, permitindo multiplas analises de acordo com cada arquivo selecionado,
além da obtencgao de variaveis globais e locais que serao comparadas com os dados

experimentais fornecidos ou com os dados da literatura (Esperancga, 2018).

3.4.2. Modelagem matematica

3.4.2.1 Modelagem multifasica.

O escoamento multifasico gas-liquido é comumente modelado a partir de duas
abordagens: Euleriano-Euleriano e Euleriano-Lagrangiano.

Na abordagem Euler-Lagrange, a fase liquida é tratada pela abordagem
Euleriana, portanto € continua e as equagdes que a regem sdo a continuidade e de
Navier-Stokes. Por outro lado, a fase dispersa € tratada na forma Lagrangiana,
resolvendo as equacgbes de movimento de Newton e qualquer outra propriedade
estudada para cada particula (Lapin et al., 2004; Silva, 2023). Uma limitagdo dessa
abordagem é a necessidade de equacionar um numero grande de particulas, tornando
0 processo custoso computacionalmente (Lapin et al., 2004; Silva, 2023; Liu et al,
2016).

O modelo Euler-Euler € muito usado por representar os fluidos como continuos,
incompressiveis e interpenetrantes (Ansys, 2024; Esperanga, 2018; Rodriguez, 2015;
Silva, 2023). Do ponto de vista da modelagem matematica, as equagbes da
continuidade e de Navier-Stokes sao resolvidas para cada fase (Shah, Zhang, Geng,
2025). O modelo Euler-Euler para a simulagao de colunas de bolhas e reatores gas-
liquido pode ser encontrado em diversos estudos da literatura, sendo suas vantagens
e desvantagens apresentadas na Tabela 2. Trabalhos recentes vém aplicando essa
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abordagem com sucesso (Borges, 2023; Esperancga, 2018; Rodriguez, 2015; Silva,
2023). Trabalhos de Bannari et al. (2012a, 2012b) Bannari et al., 2019, Silva, D’Avila,
Mori (2012), Tas-Kbhler et al. (2021) e de Yeoh et al. (2020) também utilizaram a

modelagem euleriana da fase gasosa em suas simulagoes.

Tabela 2 - Vantagens e limitacdes da modelagem Euler-Euler.

Vantagens LimitacGes
Continuidade e Navier-Stokes séo resolvidas para RSM deve ser acionado para as fases
cada fase
Pressao é unica para ambas as fases Nao se aplica a mudangas de estado
Ampla disponibilidade de modelo de turbuléncia Nao permite acompanhar particulas
Uso para sistemas multifasicos Nao permite escoamentos inviscidos

Fonte: Ansys Guide (2024).

Do ponto de vista computacional, o modelo Euler-Euler é muito usado pela
economia computacional frente ao modelo Euler-Lagrange, uma vez que o0s
escoamentos multifasicos, especialmente os que envolvem reatores pneumaticos,
possuem uma alta fragao de ar dispersa no meio liquido, exigindo a abordagem Euler-
Euler, pois a abordagem Lagrangiana teria um alto custo computacional (Silva, 2023).

Portanto, por ser amplamente usado para as simulagcdes multifasicas e permitir
o estudo com os modelos de turbuléncia, bem como a simplicidade da insercdo das
forcas entre fases, o modelo Euler-Euler foi usado no presente estudo para avaliar a
transferéncia de oxigénio em reator tipo coluna de bolhas.

Os modelos de turbuléncia disponiveis no Fluent incluem as equacdes de
meédias de Reynolds, conhecidas como RANS (Reynolds Averaged Navier-Stokes),
como detalhado por Almeida (2018) e Jungbecker e Veit (2012). Aléem dos modelos
RANS, existem abordagens numéricas distintas para a simulagdo de escoamentos
turbulentos, como a Simulagdo Numeérica Direta (DNS - Direct Numerical Simulation).
Importante ressaltar que a DNS ndo € um modelo de turbuléncia, mas sim uma
metodologia numérica que resolve integralmente as equagbdes de Navier-Stokes,
capturando todas as escalas do movimento turbulento sem recorrer a modelos de
fechamento. Devido ao seu elevado custo computacional, a DNS é limitada a casos
com baixo numero de Reynolds ou dominios reduzidos.

Outra abordagem relevante é a Simulagcdo de Grandes Escalas (LES - Large

Eddy Simulation), que atua numa faixa intermediaria entre a DNS e os modelos RANS.
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A LES resolve explicitamente as estruturas coerentes de grande escala enquanto
utiliza modelos subgrid para representar as menores escalas do escoamento, o que
possibilita uma melhor descricao das transigdes entre regimes laminar, transicional e
turbulento, equilibrando precisdo e custo computacional (Feng e Michaelides, 2009;
Khan, Bhusare e Joshi, 2017).

Dessa maneira, DNS e LES sdo métodos numéricos para simular a turbuléncia,
enquanto os modelos RANS consistem em modelos de fechamento das equacdes
para as médias de Reynolds, amplamente empregados devido a sua eficiéncia
computacional e capacidade de representar propriedades médias do escoamento em
diversas aplicagdes de engenharia.

No contexto dos modelos de turbuléncia baseados nas equacdes de média de
Reynolds (RANS), destacam-se trés principais abordagens: o modelo k-g, o modelo k-
w e o Modelo de Tensdes de Reynolds (RSM — Reynolds Stress Model) (Almeida,
2018; Jungbecker e Veit, 2012). O modelo k-¢, classico e amplamente utilizado,
envolve a resolugao das equagdes para a energia cinética turbulenta (k) e a taxa de
dissipacdo dessa energia (€), assumindo a isotropia da turbuléncia em regides
afastadas da parede. Ja o modelo k-w resolve as equagdes para a energia cinética
turbulenta e para a frequéncia especifica de dissipagcédo (w), proporcionando melhor
desempenho na regido préxima a parede em relagéo ao k-¢.

O Modelo de Tensdes de Reynolds (RSM), por sua vez, apresenta uma
formulacdo mais abrangente, pois resolve diretamente as equagdes para as
componentes das tensées de Reynolds, permitindo a representacdo de graus de
anisotropia do escoamento, embora com maior custo computacional.

No caso do modelo k-¢, existem variagdes importantes: o padrao, o realizavel
e o renormalizado (RNG). O modelo padrdao é valorizado por sua robustez e
aplicabilidade geral; o realizavel apresenta vantagens em fluxos com separagéo ou
recirculacdo; o RNG é mais indicado para escoamentos rotacionais e com elevados
gradientes de tensdo (Almeida, 2018). Uma limitagdo notavel do k-¢ padrdao € seu
desempenho insatisfatério em regides proximas as paredes, fator que motivou o
desenvolvimento do modelo k-w e, posteriormente, de variagdes como o SST (Shear
Stress Transport), que combinam as vantagens dos modelos k-€ e k-w para melhor
adaptacao a diferentes regides do escoamento (Jungbecker e Veit, 2012).

Portanto, a selecdo do modelo de turbuléncia deve considerar as

caracteristicas do escoamento em analise, o compromisso entre precisdo e custo
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computacional, e as limitagdes inerentes a cada abordagem, sendo o k-¢ padréo
frequentemente escolhido devido a sua robustez e simplicidade, especialmente em
simulacdes de reatores do tipo coluna de bolhas.

Khan et al. (2017) avaliaram em reatores coluna de bolha a resposta de trés
modelos de turbuléncia o k-¢ 0 RSM e o LES. Os autores observaram pelo menos 61
trabalhos que usaram o modelo k-¢, 5 trabalhos para RSM, 15 para o modelo LES, o
que mostra a preponderancia do modelo k-¢ na literatura o que é reforcado pelo
trabalho de Almeida (2018) que trata o modelo k-¢ como robusto e com diversas
aplicagdes na literatura. Dentro dos modelos pertencentes ao RANS foram estudados
os modelos RSM e o k-¢ padrédo e percebeu-se que ambos chegavam a respostas
proximas, o que mostra a validade do modelo k-¢ para estudar escoamentos
turbulentos com um custo computacional menor que os requeridos pelo RSM (KHAN
et al., 2017).

Nos trabalhos de Gemello et al. (2018) e Gemello et al. (2019) foram avaliados
modelos de turbuléncia pertencentes a familia RANS aplicados a reatores do tipo
coluna de bolhas, com énfase nos modelos k-¢ (padrdo, realizavel e
renormalizado/RNG) e k-w. Em Gemello et al. (2018) os autores concluiram que os
modelos k-w e o k-¢ renormalizado apresentaram os resultados mais proximos aos
dados experimentais, porém os autores indicaram que o0 k-¢ renormalizado
apresentou o melhor desempenho na predicado da velocidade terminal das bolhas,
embora tenha subestimado a taxa de dissipagao de energia turbulenta. No estudo
subsequente, Gemello et al. (2019) observou-se que os modelos k-¢ padrdo e
realizavel sofreram com instabilidades numéricas que comprometeram o
desenvolvimento da simulacido, enquanto o k-€ renormalizado manteve os menores
erros numéricos e a simulagao foi mais estavel. Quanto ao didmetro de Sauter, o
modelo k-w aproximou-se dos dados experimentais apenas para posi¢coes radiais r =
0,5, ao passo que o0 k-¢ renormalizado mostrou comportamento semelhante ao
experimental ao longo de toda a faixa radial analisada.

Por outro lado, o trabalho de Li et al. (2022) adotaram um modelo de
escoamento laminar, porém com uma turbuléncia induzida pelas bolhas, nesse caso
o modelo de turbuléncia adotado foi o k- padrdo, porém o artigo ndo comparou outros
modelos de turbuléncia. De maneira analoga, Chen et al. (2021), utilizando a

abordagem Euler—Euler associada ao k-¢ renormalizado, mostraram que a CFD é
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capaz de estimar localmente a fragdo volumétrica de gas com boa precisdo, embora
tenha destacado limitagdes em regimes com vazdes elevadas de ar.

Por fim, trabalhos como os Bannari et al. (2012a), Bannari et al. (2012b),
Rodriguez (2015) e Rodriguez et al. (2015), utilizaram o modelo k-¢ padrédo para
simulagées do escoamento em colunas de bolhas, observando que esse modelo é

capaz de estimar a fracdo volumétrica de fase de ar em reatores pneumaticos.

3.4.2.2 Forgas de interagao entre fases.

Forcas de interacdo entre fases possibilitam modelar as interagdes entre as
fases liquida e gasosa em escoamentos multifasicos. Dentre as forgas de interagéo
entre fases no escoamento gas-liquido, devem ser destacadas as forgcas de
sustentagao, disperséo turbulenta, arrasto, massa virtual, gravitacional, empuxo e
lubrificacdo de parede.

A forcas de arrasto e de massa virtual atuam junto com a de gravidade para
frear o movimento das bolhas e tende a ndo afetar o deslocamento lateral das bolhas
(Ansys, 2024). O deslocamento lateral das bolhas pode ser influenciado por trés
forcas: de sustentacdo, dispersdo turbulenta e lubrificacdo de parede. As duas
primeiras tendem a deslocar a fase de ar em direcdo a parede do reator e a de
lubrificagéo de parede tende a deslocar a fase ar para o centro do reator (Ansys, 2024;
Silva, 2023; Silva et al., 2022; Silva, D’avila, Mori, 2012).

Diversos trabalhos avaliaram a inclusdo de diferentes forgas entre fases e
consolidaram a forca de arrasto como essencial. As demais forcas podem ser
encontradas isoladas ou conjuntamente, a depender do sistema simulado. (Abutu et
al., 2025;Esperanca, 2018; Rodriguez,2015; Rodriguez et al., 2015; Shah, Zhang,
Geng, 2025 ;Silva, 2023; Silva et al. 2022, Silva D’Avila, Mori, 2012; Tas-Kohler et al.,
2021).

A forca de arrasto entre fases € definida como:
3 Cp
Fp :ZaGPngc—ULKUG—UL) (1)
Onde:

ac: fracédo de gas

pL: densidade da fase liquida (kg/m3)
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vaG: velocidade da fase gas (m/s)
viL:velocidade da fase liquida (m/s)
ds: didmetro de bolha (m)

Cob: coeficiente de arrasto entre fases

Para a estimativa do coeficiente de arrasto (Cp), pode-se empregar os modelos
de Schiller-Nauman (1935), Grace et al. (1976) e Tomiyama (1998). O modelo de
Schiller-Nauman (1935) considera as bolhas esferas perfeitas e ndo deformaveis; o
modelo de Grace et al (1976), por outro lado, considera diferentes formas de bolhas e
calcula diferentes valores de Cp, a depender do seu formato; enquanto o modelo de
Tomiyama (2002) permite o calculo do coeficiente de arrasto considerando
contaminagdes do meio, isto €&, presenca de surfactantes que alteraram o
deslocamento das bolhas, bem como seu formato.

Contudo, dentro dos modelos propostos, o de Grace et al. (1976) € muito citado
em diferentes trabalhos como de Rodriguez (2015), Silva et al. (2023), Silva (2023),
Silva et al. (2022), Esperancga (2018) e Borges (2023). Ainda, outros trabalhos como
Hassalany et al. (2025) e Tas-Kohler et al. (2021) avaliaram o arrasto entre fases
utilizando o modelo de Grace et al. (1976), sendo que o ultimo trabalho avaliou outros
modelos de arrasto entre fases como o modelo de Tomiyama (2002).

A forca de sustentacao, responsavel pelo deslocamento lateral das bolhas ao
longo do escoamento, atua paralelamente ao fluxo de fluido. Conforme Silva (2023) e
Lima et al. (2025), essa forga esta associada a velocidade relativa do liquido em
relacdo a do gas, direcionando as bolhas para a parede do reator, e promovendo o

aumento da fracdo de ar na fase liquida. Ela é representada por:
Frire = —Craipg (e —v)V(vg) (2)

Onde:
aL: fracdo de liquido

. , k
pc: densidade da fase gas (m—i)

va: velocidade da fase gas (%)

m
N

viL:velocidade da fase liquida (=)
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Vva: gradiente de velocidade da fase ar (%)

CL: coeficiente de sustentacao

O modelo de Tomiyama (2002) destaca-se na determinagéo do coeficiente de
sustentacao (CL), pois permite variagcbes conforme o formato da bolha, além de
modificar o sentido da forga, ora direcionando o0 movimento ao centro, ora as paredes
do reator, dependendo do numero de Eétvos e do didmetro das bolhas (Lima et al.
2025; Tas-Kohler et al., 2021; Silva, 2023; Silva, D’Avila e Moura, 2012).

Diversos autores defendem a inclusao da forca de sustentacido em simulagdes
de reatores coluna de bolhas, como Silva D’Avila e Moura. (2012) enquanto Chen e
Brooks (2021) salientam seu potencial para aprimorar a precisdo das previsdes.
Outros trabalhos, como o de Silva et al. (2022), Silva (2023) e Varallo et al. (2023),
evidenciam o impacto dessa for¢a na reteng¢do gasosa e no valor de kLa.

Outro estudo que avaliou a inclusdo da forga de sustentacao foi o de Lima et
al. (2025), a inclusao da forga de sustentacéo foi feita avaliando o valor do coeficiente
de sustentacao, isso foi feito assumindo um valor constante de -0,02 e foi comparado
com o modelo de Tomiyama (2002), o valor negativo do coeficiente fez com que a
fase dispersa se concentrasse na regido central do reator, por outro lado o modelo de
Tomiyama (2002) fez com que a fase ar se espalhasse radialmente em diregdo a
parede.

Segundo Lima et al. (2025), o modelo de Tomiyama fez com que os diametros
de bolhas no interior do reator aumentassem com favorecimento da coalescéncia e
houve uma redugdo na velocidade na regido central, enquanto com o coeficiente
constante o gradiente de velocidade era maior e didametro de bolhas era menor.

Outra justificativa do ponto de vista qualitativo para inclusdo da forgca de
sustentacao, € que ao se observar a hidrodinamica do reator coluna de bolhas as
bolhas nas simulagdes implementando a for¢a de sustentagéo, a fase gasosa tende a
dispersar radialmente pelo reator, algo que nao € observavel em simulagées somente

com a forga de arrasto entre fases. A figura 11 ilustra esse efeito.
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Figura 11 - Contorno da fase ar para o biorreator coluna de bolhas: (a) 3 vvm sem forga de
sustentagdo e (b) 3 vvm com forca de sustentagéo.

“ AB
(b)

———

ur
(a)

Fonte: Silva et al. (2022). Adaptado.

No entanto, alguns trabalhos questionam a necessidade de inclusao da forga
de sustentagao na modelagem de reatores pneumaticos, como os de Yu et al. (2019),
Rodriguez et al. (2015) e Gemello et al. (2019), sugerindo que sua influéncia pode ser
negligenciada diante da importancia predominante do arrasto entre fases. Observa-se
que a forga de arrasto, por si sO, ndo prevé a expansao observada experimentalmente
na fracdo de ar, especialmente para bolhas pequenas, onde a sustentacdo se torna
relevante (Varallo et al., 2023).

Outras forcas, como a de lubrificacdo de parede e de massa virtual, assim como
0 mecanismo de dispersao turbulenta, também merecem consideragao. A respeito da
dispersao turbulenta alguns trabalhos a incluiram para desenvolvimento de sua
simulacao entre eles pode-se citar Burns et al. (2004); Chen, Brooks (2021), Li et al.
(2022), Liao et al. (2020), Reiss (2024), Silva D’Avila e Moura. (2012), esses trabalhos
incluiram a forga de dispersao turbulenta, alguns casos ndo chegaram a discutir o
motivo de sua inclusdo como o caso de Li et al. (2022), porém nos demais casos a
discussao da inclusdo dessa for¢a se concentraram nos efeitos da distribuicdo da fase
dispersa pelo reator, com trabalho como de Reiss (2024), Silva D’Avila e Moura
(2012), Burns et al. (2008), Liao et al. (2020).
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As demais forgas sao incluidas em diversos trabalhos, a massa virtual por
exemplo é incluida no trabalho de Liao et al. (2020), Li et al. (2022), Bannari et al.
(2011;2012), porém os trabalhos ndo justificam sua inclusdo. Apenas Mast et al.
(2024) justificam a inclusdo da massa virtual pela necessidade de estabilizagdo da
fase gasosa, outro motivo seria o proposto por Chen e Brooks (2021) que sugerem
avaliar se a inclusdo da forca de massa virtual poderia evitar que a simulagao
superestimasse da velocidade do gas, pois sua agao é favoravel ao movimento de
ascensao da fase ar e decorrente de uma aceleragao relativa.

Por outro lado, trabalhos como de Gemello et al. (2019), Silva D’Avila e Moura.
(2012) e Varallo et al. (2023) questionam a inclusdo da forga de massa virtual,
explicando que essa forca ndo impactaria na hidrodinAmica do reator. Sobre a
lubrificagao de parede, Silva et al. (2012) afirmam que afeta a hidrodinadmica do reator,
0 que é também confirmado por Liao et al. (2020), porém os autores do segundo
trabalho focaram na justificativa que essa forga permite uma analise melhor dos
fendbmenos de parede.

A auséncia de consenso cientifico acerca da adogao das forgas de massa
virtual e de lubrificacdo de parede € notéria. Em contraste, a inclusao da for¢ca de
dispersdo turbulenta apresenta efeitos substanciais, sendo responsavel pela
dispersdo da fase gasosa, redugdo da velocidade de deslizamento, elevagado dos
valores de kLa e maior reten¢ao gasosa devido ao deslocamento radial do enxame de
bolhas (Shah, Zhang, Geng, 2025; Burns et al., 2004; Reiss, 2024).

O modelo de Burns et al. (2004) para a forga de disperséo turbulenta foi
utilizado por Liao, Upadhyay e Schlegel (2020) e sua equacgao da for¢a de dispersao
turbulenta é descrita abaixo pela equacao 3:

— 1

1
Fpr, = —Fpr, = =Crp— (= +a:g)vag (3)

Jorp Qi

Onde:

Cro: coeficiente de dispersao turbulenta
Mtviscosidade turbulenta(%)

oTtp: numero de Schmidt turbulento
aL: fragao volumétrica da fase de liquido gas.
ac: fragdo volumétrica da fase gas.
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Vac: gradiente espacial da fragdo de gas (m™1).

Desse modo, até o presente momento foram elucidados os modelos de
escoamento multifasico, modelos de turbuléncia e forcas de interagao entre fases.
Portanto a seguir sera abordado como a fluidodinamica computacional € utilizada para
a analise de biorreatores.

3.4.3. Fluidodinamica computacional na analise de biorreatores

A Fluidodinamica computacional (CFD), como instrumento de analise de
biorreatores, ja vem sendo aplicada em diferentes estudos. Segundo Imran et al.
(2025), essa ferramenta possibilita investigagdes relacionadas a transferéncia de
energia, movimento, massa e, mais recentemente, estudos de cultivo de
microrganismos. Quando se trata de hidrodinadmica, as referéncias sdo numerosas,
podendo ser citados trabalhos como Abutu et al. (2025), Nifio et al. (2020), Borges
(2023), Gemello et al. (2019), Rodriguez et al. (2015), Shah et al. (2025), Silva D’Avila
e Moura (2012), Silva et al. (2022) e Silva et al. (2023). Esses estudos abordam, em
geral, analises de transferéncia de massa e hidrodinamica em sistemas ar—agua.

Por outro lado, quando se consideram simulagdes que incluem reagodes e
cultivos, os resultados encontrados na literatura s&o mais escassos, como nos
trabalhos de Abutu et al. (2025), Bannari et al. (2012; 2019), Yeoh et al. (2020), Mast
et al. (2024), Lapin et al. (2004), Ojaniemi et al. (2025) e Akenteng et al. (2025).

O estudo de Nifo et al. (2020) avaliou um reator do tipo STR por simulagéo,
utilizando o modelo Euler—Euler para as fases e o modelo de turbuléncia k-¢
(standard). Além disso, incorporou um modelo populacional de classes nao
homogéneo, com equagdes de quebra e coalescéncia de bolhas, e avaliou diferentes
modelos de transferéncia de massa implementados via UDFs. Os autores
demonstraram que os modelos de quebra e coalescéncia testados foram capazes de
reproduzir o didametro médio de bolhas obtido experimentalmente, além de evidenciar
a predominancia da quebra de bolhas no sistema. Quanto a transferéncia de massa,
observaram valores elevados de kia em fungcdo do aumento da area interfacial;
entretanto, destacaram a necessidade de estudos adicionais para confirmar a validade
desses resultados.

Nos trabalhos de Borges (2023), Gemello et al. (2019), Shah et al. (2025), Silva
et al. (2012), Silva D’Avila e Moura (2022) e Silva et al. (2023) foram simulados
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reatores do tipo coluna de bolhas, nos quais diferentes aspectos hidrodinamicos foram
explorados. Silva D’Avila e Moura (2012) e Silva et al. (2023) investigaram os efeitos
da incluséo da forga de sustentagcdo na retencéo gasosa, ressaltando sua relevancia
para a correta previsdo desse parametro. Em contrapartida, Gemello et al. (2019)
desenvolveram um estudo que indicou que a utilizacdo de um modelo modificado de
forca de arrasto entre fases poderia ser suficiente para descrever o escoamento em
reatores coluna de bolhas.

No que se refere a determinagéo de variaveis globais, como a retengao gasosa
e o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (k.a), diversos trabalhos
empregaram CFD, a exemplo de Bannari et al. (2012), Borges (2023), Rodriguez
(2015) e Silva (2023). O estudo de Rodriguez (2015) considerou o kLa como o produto
entre o coeficiente de transferéncia de massa liquido (kL) e a area interfacial especifica
de bolhas (a), para isso a area interfacial especifica de bolhas foi estimada baseada
na retencéo global média. Por outro lado, o k. como variavel foi estimado por meio do
tempo de renovacao e esse termo envolvia a velocidade terminal de bolhas e a
velocidade e deslocamento que é associada a fragdo de gas local.

Desse modo, Rodriguez (2015) conseguiu obter contornos de kL locais que
acompanhavam o contorno de fracao da fase ar. Entdo, o produto kLa foi feito como
produto de kL e de “a” o que resultou em valores globais de kLa.

Por sua vez, Silva (2023) e Borges (2023) calcularam a retengado gasosa por
duas formas: localmente, pelo software Fluent, e globalmente, a partir da altura de
dispersdo gas-liquido. Dessa forma, os valores de kL e de a foram determinados
localmente, e, em seguida, aplicou-se o Teorema do Valor Médio para estimar o kLa
global. Apesar desse avango em relagao a Rodriguez (2015), os trabalhos de Silva
(2023) e Borges (2023) resultaram, ainda, em valores globais de kLa. Uma abordagem
distinta foi proposta por Bannari et al. (2012), que combinaram diretamente kL e a para
determinar o kLa em nivel local, permitindo a obtencéo de contornos dessa variavel.

No caso de simulagdes de cultivos celulares em biorreatores, observa-se uma
variedade de estratégias. Diferentes modelos multifasicos foram utilizados, como
Euler—Euler e Euler-Lagrange (Bannari et al., 2012; Mast et al., 2024), bem como
distintos modelos de turbuléncia, entre eles o k-¢ e 0 k-w (Imran et al., 2025). Yeoh et
al. (2020) investigaram o cultivo de E. coli geneticamente modificada para produgao
de vanilina, substancia responsavel pelo aroma de baunilha. Os experimentos foram

conduzidos em frascos Erlenmeyer, enquanto as simulagdes foram realizadas em
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biorreatores do tipo STR. Foram conduzidas simulagdes para analisar variaveis como
concentragao celular, oxigénio dissolvido, concentragdo de substrato e agitagdo. Os
ensaios em Erlenmeyer forneceram parametros cinéticos que embasaram o modelo
aplicado as simulagdes em CFD, permitindo prever distribuicbes espaciais de células,
oxigénio, glicerol, vanilina, acidos graxos e acido ferulico, além de avaliar a
concentragdo dos produtos, oxigénio dissolvido e biomassa durante o cultivo, por
cerca de 600 minutos.

O trabalhos de Lapin et al. (2004) e Mast et al. (2024) sdo exemplos do uso da
abordagem Euler—Lagrange em cultivos microbianos. No estudo de Lapin et al. (2004),
células de S. cerevisiae foram representadas como particulas discretas (cerca de 100
mil), sendo incluidas equagdes de balango de massa para acompanhar crescimento
celular, consumo de substrato e distribuicdo espacial de nutrientes. Esse modelo
permitiu identificar regides com excesso de agucar, onde ocorreu o efeito Crabtree,
bem como regides com limitacdo de substrato. Ainda, assumiu-se oxigenagéo plena
do meio, o que nao reflete as condicdes reais de operagao.

Por outro lado, Mast et al. (2024) investigaram o cultivo de E. coli em um reator
do tipo coluna de bolhas com volume de 600 m*, modelando as bolhas de ar como
particulas e considerando apenas o modelo de quebra de bolhas. As células foram
tratadas como parte da fase liquida, utilizando-se equag¢des de balanco de massa para
descrever o crescimento celular e a produgdo de L-fenilalanina. Essa abordagem
ampliou a capacidade preditiva do modelo, ao conectar a hidrodinamica a cinética
microbiana.

Apesar dos avangos trazidos pela abordagem Euler—Lagrange, seu alto custo
computacional limita sua aplicabilidade em escalas maiores. Nesse sentido, estudos
como os de Bannari et al. (2012) e Yeoh et al. (2020), que empregaram o modelo
Euler—Euler acoplado a balangos populacionais de bolhas, mostram-se relevantes,
pois ao incluir fendbmenos de quebra e coalescéncia e integrar balangos de
crescimento celular, consumo de substrato e liberacdo de produtos, oferecem
previsdes adequadas a custos computacionais significativamente menores que a
abordagem Euler-Lagrange.

Isto posto, o presente trabalho selecionou dentre os trabalhos os mais
relevantes para estudo da hidrodindmica de reatores coluna de bolhas e resumiu seus

principais pontos na tabela 3 descrita abaixo.
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Tabela 3- Principais trabalhos utilizados no presente estudo

Principais trabalhos citados Conclusoes
Malhas estruturadas possuem menor nimero
de elementos e menor custo computacional.
Balanco populacional usando método de
guadratura de momentos consegue medir o
didametro de Sauter, reproduz melhor os
diversos diametros de bolhas
Retencdo gasosa e ki.a devem ser medidos apds
pleno desenvolvimento da pluma.
Inclusdo da cinética de crescimento celular.
Inclusdo dos contornos de k.a.
Inclusdo de forgas interfaciais e balango
populacional de classes
Simulou a varia¢do de altura de um biorreator
em batelada alimentada
Diametro de bolha fixo consegue estimar a
retengdo gasosa de um sistema.
Rodriguez (2015) Dentre as forgas interfaciais a forca de arrasto
entre fases deve sempre ser incluida na
simulagao
Malha estruturada apenas com hexaedros.
Forca de sustentagdo afeta a retengdo gasosa e
o kia.
A forca de sustentacao consegue expandir a
pluma de ar para as dire¢Oes radiais do reator
O Balango populacional com método de classes
consegue medir didametro de Sauter.

Borges (2023)

Bannari et al. (2012)

Silva (2023)

Dados de retencao gasosa e kia foram
linearizados e foram bem ajustados.

Thomasi (2010) Foi usado como referéncia para Rodriguez

(2015) e no presente estudo.

Fonte: Préprio autor (2025).

A revisao bibliografica evidencia a relevancia do etanol de primeira geragao no
Brasil, sobretudo em fungdo da predominancia da cana-de-acucar em relagdo ao
milho. Devido a importancia econdmica do etanol, torna-se necessario disponibilizar
leveduras em alta concentracdo as industrias, uma vez que o inicio do processo
fermentativo demanda elevado numero de células. Nesse contexto, a operacdo em
batelada alimentada é a mais adequada para alcancar altas concentracdes celulares,
pois permite manter o metabolismo da levedura em condi¢cbes aerdbias. Para tal,
fundamental manter a concentracdo de substrato no reator em niveis baixos,

garantindo o crescimento do microrganismo em ambiente aerado. Entre as
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alternativas de equipamentos para promover cultivos aerados, destacam-se os
reatores pneumaticos tipo coluna de bolhas, que apresentam baixa taxa de
cisalhamento, elevada taxa de transferéncia de oxigénio e geometria simples, mas,
no entanto, uma hidrodindmica complexa. Essa hidrodindmica pode ser analisada por
meio da fluidodindmica computacional (CFD), ferramenta que possibilita a avaliagao
de modelos de turbuléncia, forcas entre fases e modelos de fases. Na literatura, o
modelo Euler—Euler € amplamente empregado. Entre os modelos de turbuléncia, o
mais utilizado é o k-g, considerado confiavel, sobretudo em sua forma padrao
(standard). No que se refere as forgas entre fases, a forca de arrasto apresenta-se
como predominante para a simulacdo desse tipo de sistema, sendo 0 mecanismo
proporcionado pela for¢ca de dispersao turbulenta também incorporado a modelagem,

por promover a adequada dispersao do ar em todo o reator.
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4. MODELAGEM MATEMATICA E SOLUGAO NUMERICA DO ESCOAMENTO
EM COLUNA DE BOLHAS

4 1. Fluidodinamica

Na abordagem Euler—Euler, a modelagem fluidodinamica é realizada por meio
da resolucao das equacdes de conservacao de massa e de quantidade de movimento

de cada fase que compde o sistema (Ansys Guide, 2025).

4.1.1. Conservagao da massa e do movimento
A equacao de conservagcdo de massa € dada pela equacdo 5 abaixo
(AnsysGuide, 2025).

a - _ . )
o7 (@ip) +V (aipiv)= Yk=1(My —my,) + S, (5)

Sendo a é a fragdo volumétrica de cada fase, p € a densidade, v é o vetor
velocidade,m representa a transferéncia de massa do sistema entre fases, sendo a
notacéo ik da fase i para a fase k e ki da fase paras para a fase i. Sq é a taxa de
geracédo de massa no sistema.

Contudo, existem simplificagbes no sistema. Assumindo que ndo ha
transferéncia de massa entre as fases e ndo ha geragao de massa, € possivel obter

as equagoes 5 e 6 para cada fase (gas e liquido):

2 (aupy) + P(@up ) = 0 (5)
7] = —
a(“gpg) +V(agpyvg) =0 (6)

Para a quantidade de movimento as hipoteses se mantém obtendo as

equacodes 7 e 8 para cada fase:

2 (agpgTy) + V(agpily X T5) = agVP + V(aghter,g (V- 75 + (V7)) + Fi# Faoxe  (7)

0 — — — —
Py (app) + V(appvp x ) = —a VP + V(appier V(V -V, + (VU )T) + F; + For (8)
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Sendo: Fi: a forga interacdo entre fases, Fext:forcas externas, sendo
essencialmente a forga da gravidade (Fg).

As forcas de interacdo entre fases possuem um carater importante para a
modelagem, a for¢a de arrasto entre fases garante que o modelo permite que o liquido
e o ar interajam e o liquido se mova quando o ar ascende pela coluna de bolhas.
Contudo, ao considerar apenas a forga de arrasto, a fase de ar se concentra na regido
central do reator o que é destoante do observado experimentalmente. Desse modo é
necessario a inclusdo de outras forgas que permitam o deslocamento radial da fase
ar pelo reator, dentre as forgas a forga de dispersao turbulenta afetou a distribuigao
da fase ar.

4.1.2. Turbuléncia

O modelo de turbuléncia adotado foi o k-¢, uma vez que diversos estudos o
empregaram em simulagdes de reatores do tipo coluna de bolhas. Esse modelo é
considerado, segundo Almeida (2018), uma abordagem simples e robusta para
simulagdes em sistemas multifasicos.

O modelo k-¢ descreve a turbuléncia por meio da resolugao das equacdes da
energia cinética turbulenta e da taxa de dissipagao turbulenta (Rodriguez, 2015). Além
disso, ha a necessidade de se calcular a viscosidade efetiva do meio, que resulta da
soma das contribuicbes das propriedades da substancia (usubstancia) € da parcela

turbulenta. As viscosidades turbulentas sdo definidas pelas equacéao 8 e 9:

MHef.,g = Ug T Hturb,g (8)
Mef1 = Ui + Hturb,L 9)

A viscosidade turbulenta é ainda calculada para cada fase:

kZ
Hturp,g = Cupg (i) (10)

K2
Hturp,L = CupL (8_11: (11)

As equacgdes para energia cinética sdo definidas também para cada fase:
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a — urb,

a(“gpgkg) tV (“gpgvgkg - (“g + %) ng) = ag(Fy — pgeg) (12)
2 (a k)+V(a vk —( +M)Vk)=a(P— &) (13)
5z \ALPLKL LPLVLKL — UL o L LU~ PLEL

As equacgdes para taxa de dissipacéo de energia cinética sao definidas também para

cada fase:

d — Heurb, _ €

7t (agpgeq) +V (“gpgvgeg - (/‘g - t(,_sg) Vgg) =y é(csgpg — Ce2Pg8g) (14)
a yand ur.

It (appLe) +V (aLPLULSL - (IlL - MU—;L) VSL) =qag ,%(CslPL — Ce2pLEL) (15)

4.1.3. Modelo de forgas interacao entre fases

As forgas de interagao entre fases representam a transferéncia de quantidade
de movimento entre as fases, impactando diretamente a hidrodinamica do reator.
Segundo Rodriguez (2015), dentre as forgas a principal a ser incluida para o
escoamento em coluna de bolhas é a forga de arrasto (equagao 12). Nesse trabalho
utilizou-se o modelo de Grace et al. (1976), que estima o coeficiente de arrasto com
base no formato, numero de Reynolds para as bolhas (Rb) e velocidade terminal de

bolhas (v ), conforme as equacgdes 13, 14, 15 e 16

3 c
Fp :ZQGPLD_Db|Ug—UL|(Ug — L) (12)

Cp = max (€™ min(CE'P*, cloued)) (13)

Sobre o coeficiente de arrasto o modelo de Grace et al., (1976) correlaciona o
coeficiente por meio das equacdes 14, 15 e 16, descrevendo o impacto das formas
das bolhas no coeficiente de arrasto:

fera _ 3 Dpg (PL=PG)
C;S era _ 2 é LpL G (14)
li 24 0,687
CpPe = e (1 —0,015Re,"°®") (15)
Cgouca _8 (16)

3

O numero de Reynolds é calculado pela equagao 17 que segue:
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Re,, = LLlva—vilDy (17)
238

A dispersao turbulenta, como for¢a atua de modo a dispersar a fase dispersa,
nesse caso a fase ar, é dada pela equacgéo 18, que segue:
Ml

— 1
Fpr, = —Fpr, = —Cy4 =+ %)Vag (18)

Orq Q]
Sendo Cig: coeficiente empirico de dispersao turbulenta.

4.1.4. Condigbes de contorno

As condi¢cdes de contorno adotadas neste estudo seguiram a metodologia
proposta por Rodriguez (2015). Nesse contexto, foi aplicada a condicédo de nao
deslizamento (no-slip) nas paredes para ambas as fases. No contorno de entrada de
ar, adotou-se uma vazao massica constante, considerando fracdo volumétrica de ar
igual a 1. O contorno de saida (outlet) foi definido com pressdao manomeétrica (gauge
pressure) igual a zero, também foi permitido corrente de retorno (backflow) apenas da
fase gasosa, sem entrada de liquido no sistema, garantindo a estabilidade numérica
do sistema.

4.2. Modelagem do coeficiente de transferéncia de massa

A transferéncia de massa, enquanto fendbmeno fisico, ndo sera simulada de
forma explicita, conforme evidenciado na Equacdo 5, na qual a funcdo de
transferéncia de massa € considerada, por hipétese simplificadora, nula. Dessa forma,
0 equacionamento apresentado a seguir nao corresponde a simulagdo direta do
fendmeno de transferéncia de massa, mas sim a modelagem numérica do processo.

Para o desenvolvimento do calculo descrito a seguir foram assumidas as
seguintes hipoteses simplificadoras: (i) as propriedades fisicas do meio nao se alteram
ao longo do cultivo; (ii) o meio de cultura apresenta propriedades equivalentes as da
agua; (iii) o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) permanece
constante durante todo o cultivo. Considerando as hipoteses simplificadoras as
propriedades do meio ndo se alterarem é importante, uma vez que ha em cultivos

microbianos alteragdes em viscosidade e por ser em batelada alimentada pode haver
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mudanc¢as no regime hidrodindmico. Portanto ao assumir o kLa constante assume-se
que as condi¢des hidrodinamicas sao fixas e que o aumento do volume do reator ndo
afetaria o kLa, isso seria equivalente a assumir que conforme o volume aumenta a
vazao de gas no sistema também aumenta de modo a manter a vazao especifica de
gas.

A modelagem matematica do coeficiente de transferéncia de massa foi
realizada em nivel local, considerando uma célula computacional da malha, de modo
a utilizar variaveis locais a partir de parametros integrados

Considerando uma célula computacional genérica como o volume de controle
(Vc) e bolhas de gas esféricas, a area interfacial especifica local de gas (ai) sera

determinada pela equacéao 19:

2
a; = _“b‘;’:Rb (19)

sendo nb 0 numero de bolhas e Ry o raio de bolhas.

O numero de bolhas é definido em razao da quantidade de gas na célula e o

volume de uma bolha tedrica:

n, = -2 (20)

_Vb

sendo Vg o0 volume de gas e Vb 0 volume das bolhas.
Substituindo a equacdo 20 na equacgao 19, tem-se que a area interfacial

especifica é dada por:

_ Vg 4mR}
=R (21)

A fragdo volumétrica de gas na célula é definida como o volume de gas pelo

volume total da célula.

2 =2 (22)

Sendo ag: fracdo de gas local
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Substituindo a equacgao 22 na equacao 19, tem-se que:

_ 471'R12)
a,=a e (23)

Rearranjando a equagéao 23, tem-se que:
(24)

Para estimar o kLa local é necessario calcular a constante de transferéncia de

massa (ki) dada pela correlagao proposta por Higbie (1935).

ky = 1,13 [Pt (25)
dp

Sendo usiip a velocidade de deslizamento entre fases local e DL a difusividade do gas

na agua.
Uslip = |vg - ULl (26)

sendo vg a velocidade da fase gas e vL a velocidade da fase liquida.

Sabendo que kLa € o produto entre kL e “a”, tem-se que:

koa =678 |2istp (27)
dp dp

Rearranjando a equagéao 27, tem-se que:

-1,510,5..0,5

Assim, a equagao 28 determina o valor do kLa a nivel local, considerando os
valores locais de velocidade das fases e fragdo volumétrica de gas. Portanto, para se
obter o valor médio de kLa no volume de trabalho, é necessario aplicar o teorema do

valor médio no volume de dominio do fluido, da forma que segue:
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T 1 (Vv
kLa S V_Tfo T kLadV (29)

sendo VT o volume total de fluido.
Desse modo, o valor médio de kLa obtido pela equacao 29 sera usado para o
calculo do crescimento celular e sera dado como constante, uma vez que se assume

as propriedades hidrodindmicas constantes.

4.3. Modelagem do crescimento celular

O crescimento celular das leveduras foi modelado com base nas seguintes
hipoteses: (i) as propriedades fisicas do meio nao se alteram ao longo do cultivo; (ii)
o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) permanece constante
durante todo o cultivo; (iii) a velocidade especifica de crescimento é constante; e (iv)
ndo ocorre o efeito Crabtree.

A modelagem do cultivo de leveduras foi realizada a partir dos balangos de
massa para células (Cx), substrato (Cs) e oxigénio (C,,). Esses balangos consideram
a fase liquida como volume de controle e regime de batelada alimentada com
alimentacgao de substrato (S).

O balango de massa para células (X) é descrito pela equacéo (30):
da
=X =1V (30)
onde my é a massa de células (g), ry € a taxa de crescimento celular em g.L-".h"' e
(V. em L) é o volume util do reator.

A taxa de crescimento celular (ry) dada pelo produto entre a velocidade

especifica de crescimento celular (uy em h-') e a concentragao celular (Cy em g.L™").

Ty = HxCx (31)
Sendo my = CxV, logo:

d
% = nxmy (32)
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Considerando um crescimento celular com uy = cte, integrando a equagao 32

no intervalo de 0 a t, tem-se que:

my 1 t
—d = dt
j My my J;) Hx

Mmxo

m
ln_X = |.lxt

Mxo
ou
mX = mXOe“Xth
ou
CxoVoerxt
Cx == — (33)
O balango de massa para substrato (S) é descrito pela equacéo (34):
IS = FCgp — 15V (34)

dt

onde mg (em g) é a massa de substrato, F (em L.h"") é a vazao de alimentagao de
meio de cultura de suplementagdo de substrato, Cs, (em g.L*') é concentragdo de
substrato no meio de cultura de suplementagdo e rs (em g.L-'.h"") é a velocidade de
consumo de substrato.

Assumindo o processo ocorrendo em pseudo-estado estacionario

(dmg/dt = 0), tem-se que:

FCSe = TSV (35)
Sendo:
— Ix _ KxCx
s = Yx/s Yx/s (36)

Sendo: Yx: coeficiente de rendimento célula/substrato
S
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Substituindo a equagao (33) na equacdo (36) e a equacdo resultante na
equacao (35), tem-se:

F(t) = KxCxoVo ,pxt (37)

Yx/sCse

A equacao (37) define que, para se ter um crescimento exponencial com puy
constante, deve-se impor uma vazao de alimentagdo exponencial de meio de cultura

suplementar com uma concentragéo de substrato (Cs,).

O balang¢o de massa para o oxigénio (Co) é descrito pela equacao (38)::

©9% = (0TR - OUR) (38)

onde OTR é a taxa de transferéncia de oxigénio (go2.L-".h"') e OUR ¢ a taxa de
consumo de oxigénio pela respiragédo celular (goz2.L"".h-"), descritas pelas equagdes
(39) e (40).

OTR = k,a(C* — Cp,) (39)
OUR = QOZCX (40)

onde k,a (h™") é o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, C* (goz2.L") é
a concentracao de oxigénio dissolvido em equilibrio com a pressao parcial de oxigénio
na fase gasosa, C,, (go2.L™') é a concentragéo de oxigénio dissolvido no caldo de
cultivo, q,, é a velocidade especifica de respiragéo celular (go2.gx".h") e Cx (gx.L") é
a concentracao celular.

A concentragao de oxigénio dissolvido em equilibrio com a presséao parcial de

oxigénio na fase gasosa (Cy,) € calculada pela lei de Henry modificada, dada pela

equacgao (43).

C* = Hep02 = HeYOZP
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onde H, (goz2/(L.atm) é a constante de Henry, po2 (atm) é a presséo parcial de oxigénio
na fase gasosa do reator, yo2 é a fragdo molar de oxigénio na fase gasosa do reator e

P (atm) é a presséo total na cabeca do reator (head space).

Substituindo as equacoes (39) e (40) na equacgao (38), tem-se que:

ac %
d?z = kLa(C - COZ) - QOZCX (42)

Num curto espago de tempo ao longo do cultivo, em que a concentracéo de

oxigénio dissolvido (Cp,) permanece praticamente constante (estado pseudo-

estacionario), tem-se que dC,,/dt ~ 0. Logo, a equagao (42) se resume a:

Cp, = C* — 22X (43)

2 kra
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5. MATERIAIS E METODOS

5.1. Softwares e Hardware

Foram utilizados dois computadores para a realizacdo das simulagdes. O
primeiro possuia processador AMD Ryzen 7 3700X (8 nucleos, 3,59 GHz), arquitetura
de 64 bits, 32 GB de memdria RAM e placa grafica NVIDIA GeForce GT 1030. O
segundo dispunha de processador Intel Core i7 6700K (4 GHz), arquitetura de 64 bits
e 16 GB de memdria RAM. Cada simulagdo foi executada utilizando quatro
processadores.

Todas as etapas da simulagao da hidrodindmica do reator foram realizadas no
software ANSYS 2022 R2. A geometria do reator, incluindo a coluna de bolhas, o
aspersor e o dominio fluido, foi construida no aplicativo SpaceClaim. A discretizagao
do dominio computacional foi feita no médulo Meshing, com geragdao de malha
estruturada, com elementos de 0,1 mm na regido de inje¢do, de 1 mm nos blocos ao
redor do aspersor e de 5 mm nos demais blocos. Para as malhas n&o estruturadas,
adotou-se a metodologia proposta por Rodriguez (2015).

As simulagdes numéricas foram conduzidas no Fluent, empregando o modelo
multifasico Euler—Euler. Foram definidos os contornos de entrada (inlet) e saida
(outlet), as forgas entre fases, o didametro de bolhas, os critérios de convergéncia de
residuos, o passo de tempo e o numero de iteragcdes por passo. Além disso, foram
criadas superficies de monitoramento para avaliagdo da altura da coluna liquida e
geradas animagdes para acompanhar o desenvolvimento da fase gasosa ao longo da

simulacao.

5.2. Geometria e dominio computacional

O reator do tipo coluna de bolhas simulado no presente trabalho foi modelado
com base nos trabalhos de Rodriguez (2015) e Thomasi (2010). As dimensdes
geométricas estdo apresentadas na Figura 13, e seus valores s&o resumidos na
Tabela 4. O sistema é constituido por um cilindro com um aspersor localizado em sua
regido inferior. O aspersor, do tipo cruzeta, possui 84 orificios distribuidos igualmente

em quatro hastes, sendo 21 orificios por haste, espacados em 5 mm entre si.
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Figura 12 - Cotas do biorreator tipo coluna de bolhas.

Orrificios

H1

Fonte: Mendes (2016); Rodriguez (2015). Adaptado.

Tabela 4 - Dimensbes do biorreator tipo coluna de bolhas.

Variavel Dimensao (mm)
Diédmetro interno do reator (D) 125,0
Altura total do reator (H1) 600,0
Altura do aspersor (H2) 40,0
Diametro dos orificios (Do) 0,5
Numero de orificios (N) 84

Fonte: Rodriguez (2015). Adaptado.

O aspersor foi inicialmente modelado na etapa de constru¢do geométrica com

0 objetivo de definir a regidao de entrada do fluido. Em seguida, essa geometria foi

removida, de modo que o aspersor ndo fizesse parte do dominio computacional.

Assim, apenas a regiao de injecdo de ar (inlet) permaneceu no dominio. Na Figura 14,

€ possivel observar a regido correspondente ao aspersor cercada pelos blocos de

malha, além da disposi¢cao desses blocos e da estrutura do aspersor originalmente

modelada. Dessa forma, a regiao do aspersor foi tratada como uma cavidade vazia

destinada a geragdo das malhas, e os orificios de entrada foram conectados aos

blocos adjacentes que delimitavam essa regiao.

Figura 13 - Regiao dos blocos do aspersor no Space Claim.

o 4
| ‘ /‘ /

Fonte: Préprio autor (2025).
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5.3. Malha computacional

As malhas foram construidas com base nos trabalhos de Rodriguez (2015) e
Borges (2023). Foram geradas trés malhas estruturadas por blocos, seguindo a
metodologia proposta por Borges (2023), contendo aproximadamente 80 mil e 500 mil
elementos. A principal diferenga entre elas concentrou-se na regido do aspersor. Na
malha de 80 mil elementos, foi aplicado menor refinamento nessa regiao.

A malha de 500 mil elementos apresentou o maior nivel de refinamento na
regido do aspersor e ortogonalidade minima adequada, porém resultou em um tempo
de simulacgao significativamente superior em comparagao a malha mais grosseira. Por
outro lado, Rodriguez (2015) empregou uma malha hibrida, composta por elementos
tetraédricos na regiao do aspersor e hexaédricos na regiao superior.

As malhas de 80 mil e 500 mil elementos ndo apresentaram problemas de
convergéncia, e nao foram observadas diferengas significativas entre ambas em
termos de retengao global e velocidade de deslizamento. Dessa forma, seria possivel
adotar a malha mais grosseira. Entretanto, verificou-se uma discrepéancia relevante
nos valores de retengdo quando comparados aos resultados obtidos por Rodriguez
(2015), que utilizou configuracdo semelhante a deste trabalho.

Adicionalmente, foram analisados parametros de qualidade das malhas. A
Tabela 5 apresenta a ortogonalidade minima e a razao de propor¢ao e na Figura 15 é

observado um corte para visualizagao da regido do aspersor.

Tabela 5 - Parametros qualitativo das malhas estudadas.

Casos N° de elementos Estruturada Ortogonalidade Razao de
minima proporgao
A1 80 mil sim 1.31510e-02 1.01479e+02
A2 500 mil sim 4.61036e-02 2.28191e+01
B 500 mil nao 8.09832e-02 2.17126e+01

Fonte: Préprio autor (2025).
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Figura 14 - Visao frontal das malhas: (A) malha de 80 mil elementos, (B) malha de 500 mil elementos
estruturada e (C) malha n&o estruturada.

(A)
Fonte: Préprio autor (2025).

Verificou-se que, mesmo com malhas estruturadas, os valores de
ortogonalidade obtidos por Rodriguez (2015) foram superiores aos das malhas de 80
mil e 500 mil elementos. Os valores da malha de 200 mil ndo foram incluidos, dado
gue sua ortogonalidade foi muito baixa e a malha foi assim descartada. As razdes de
proporcdo também indicaram que a malha n&o estruturada apresentou qualidade
superior as estruturadas.

Diante do teste de independéncia de malha e considerando que Rodriguez
(2015) ja havia realizado esse procedimento, optou-se pela utilizagdo da malha nao
estruturada proposta pelo autor, que apresentou boa precisdo nas variaveis de
interesse

5.4. Simulagdo numérica

O sistema simulado no Fluent foi o escoamento multifasico liquido-gas (agua-
ar). Na Tabela 6 é possivel verificar os parametros gerais do solver.
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Tabela 6 - Parametros da simulagao implementados.

Fluido
Agua (fase liquida) p=970% 1 =84-10"% 0 = 0,072
D, = 2,84 10—9’”72
Ar (fase gas, dispersa) p=12 %; cdy =5mm
Condigoes de contorno
Entrada Vazao massica, fragao volumétrica de ar=1;
Saida Gauge-pressure=0, Backflow (ar) =1
Parede Condigao de nao deslizamento para ambas as
fases
Modelos
Modelo de fase Euler-euler
Modelo de turbuléncia k-¢ (standart) para as duas fases

C, = 0,09;Cey = 1,44;C, = 1,92; 0150, = 1,3

Regime Transiente (5s)
Passo de tempo (timestep) 0,0001 s
Numero de passos 5000
Numero de iterag6es por passo 25
Solver
Parémetros Pressure-Based,
Velocidade Absolute
Gravidade 9,81?—2
Acoplamento pressao-velocidade Phase couple Simple

Discretizagao espacial

Gradiente Least Squares Cell Based
Pressao PRESTO!
Momento Second Order Upwind
Fracao volumétrica QUICK
Energia cinética turbulenta First Order Upwind
Taxa de dissipagao turbulenta First Order Upwind
Transiente First Order Upwind
Critérios de convergéncia 10+

Forcas entre fases

Forca de arrasto entre fases Grace et al (1976).

Forca de dispersao turbulenta Burns et al (2004).

Fonte: Adaptado de Rodriguez (2015).
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O tempo de simulagao real de 5 s foi adotado apds a leitura e analise dos
trabalhos de Borges (2023) e Rodriguez (2015). De acordo com Borges (2023), ao
simular 2,5 s de escoamento, ndo se observou o pleno desenvolvimento da pluma de
ar para as menores vazodes gasosas, sendo, portanto, sugerida a adogao de um tempo
de simulagdo de 5 s. No trabalho desenvolvido por Rodriguez (2015), também foi
empregado um tempo de simulacdo de 5 s, no qual se observou o pleno
desenvolvimento do escoamento da fase gasosa.

O tempo total de simulacao variou em fungao da malha utilizada. Para a malha
A1, composta por aproximadamente 80 mil elementos, o tempo médio de simulagao
foi de 3 dias. Ja as malhas A2 e B, com cerca de 500 mil elementos cada,
demandaram, em média, 7 dias de simulacgao total.

O diametro de bolhas foi mantido fixo, conforme o trabalho de Rodriguez
(2015), no qual se avaliou o impacto da area superficial das bolhas sobre o coeficiente
volumétrico de transferéncia de massa (kLa). A adogao desse didmetro mostrou-se
adequada, uma vez que os valores de retencdo gasosa obtidos nas simulagbes
apresentaram melhor concordancia com os dados experimentais de retencéo gasosa
reportados por Thomasi (2010). As simula¢des envolveram o estudo da insergéo da
disperséo turbulenta. Para isso as simulag¢des foram divididas em 2 casos distintos,
um s6 contendo o arrasto entre fases como forga de interagdo entre fases principal e
outro caso com arrasto e dispersao turbulenta. Esses casos foram resumidos na
tabela 7.

Tabela 7- Casos simulados para a malha B.

Casos @ (vwvm) Forca de arrasto Dispersao turbulenta
1.1 1,0 + -
1.2 3,0 + -
1.3 5,0 + -
2.1 1,0 + +
22 3,0 + +
23 5,0 + +

Fonte: Préprio autor (2025).
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5.5. Parametros hidrodindmicos

5.5.1. Retencgao gasosa global ()

A retencédo gasosa global () foi calculada pela equacgéao (44), a partir das
medidas da altura de liquido sem aeracéo (HL) e a altura da dispersdo gas-liquido
(Hp).

£ (%) = ”l;—‘DHL x 100 (44)

Os valores de HL e Hp foram determinados a partir da definigdo geométrica de
uma regido de interesse no dominio computacional. Inicialmente, empregou-se a
ferramenta Region do Fluent, a qual permite a criagdo de uma regiao delimitada por
coordenadas definidas nos eixos X, y e z. Apds a definicdo dessa regido, aplicou-se a
ferramenta Patch, selecionando-se como variavel a fragao volumétrica da fase gasosa
e atribuindo-se a essa fragdo o valor unitario. Dessa forma, definiu-se a regiéo
correspondente a cabeca do reator, possibilitando a determinag¢ao de H. diretamente
por meio da ferramenta Region, como a altura de corte entre a fase liquida e a cabega
do biorreator.

A altura de disperséo gas-liquido (Hp) foi determinada com o uso combinado
das ferramentas Iso-Surface e Iso-Clip. Para ilustrar o procedimento foi feita a figura
16 que mostra o procedimento para obtencédo da altura Hp, nela observam-se em
verde as regides de iso-values e em cinza a regiao do iso-clip a aplicagéo do corte.

Como mostrado na figura 16, primeiramente, a ferramenta Iso-Surface foi
utilizada para gerar superficies iso correspondentes a fragdo volumétrica de ar igual a
0,5, o que resultou em duas regides distintas: uma proxima ao aspersor e outra
localizada na interface gas-liquido. Em seguida, aplicou-se a ferramenta Iso-Clip,
considerando como variavel a altura (z). Para isso, selecionou-se uma altura de corte
acima do aspersor, por exemplo z=300 mm, e removeu-se a regido correspondente,
preservando-se apenas a superficie iso referente a interface entre o gas e o liquido.
Por fim, calculou-se a integral média de area da superficie Iso-Clip, a partir da qual foi

obtido o valor de Hp.
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Figura 15- Determinagao da altura de dispersao gas-liquido (Hp) por meio de iso-surface e iso-clip
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Fonte:Préprio autor (2025).

5.5.2. Velocidade da fase agua, gas e deslizamento

As velocidades das fases agua e ar foram obtidas diretamente no Fluent. Para
isso, criou-se uma linha que atravessava o biorreator ao longo de seu didmetro, em
uma altura fixa e arbitraria. Visando a obtencdao de perfis de velocidade bem
desenvolvidos, selecionou-se uma altura acima da regido de inlet do sistema
simulado, para isso, definiu-se uma linha na altura de 22,5 cm. Em seguida, na
ferramenta Plot, geraram-se os graficos de velocidade das fases agua e ar, e solicitou-
se a exportacao dos dados em formato .txt para analise no Excel.

A velocidade de deslizamento entre as fases foi obtida por meio de fungdes
customizadas (Custom Functions). Para isso, calculou-se o modulo da diferenga entre
as velocidades das fases ar e agua e, usando a ferramenta Plot, gerou-se o grafico
da velocidade de deslizamento entre as fases, utilizando a mesma linha empregada

para a obtencéo das velocidades das fases ar e agua.

5.5.3. Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa)
O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (kLa) foi calculado por
meio de fungdes customizadas (Custom Functions) implementadas no Fluent,

utilizando a correlagao apresentada na Secao 4, Subitem 2. O valor de kLa obtido pela
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Equacao 25 corresponde ao nivel local. Por outro lado, o valor global de kLa foi
determinado com base no teorema do valor médio. Para ilustrar a sequéncia foi feita

a figura 17 abaixo:

Figura 16- Esquema ilustrativo da forma de determinar o krLa no Fluent

Teorema do
valor médio

Custom Selegao de

Separate

(Integral
volumétrica)

function uma regiao

e Altura de dispersao

e Region
como corte.

Fonte: Préprio autor (2025).

Para esse calculo, gerou-se, por meio da ferramenta Region, uma regido
correspondente a altura de dispersdo gas-liquido. Em seguida, procedeu-se a
separagao entre a zona fluida total e uma nova regido composta apenas pela fase
gas-liquido. Essa regiao foi entao integrada no Fluent, utilizando a fungéo Report e

selecionando a opgéo Volume Average, obtendo-se, assim, o valor global de kLa.

5.5.4. Andlise do crescimento celular

A modelagem do crescimento celular foi realizada por meio do uso da
ferramenta Excel, contido no pacote Microsoft Office. A modelagem contemplou as
variaveis biomassa e oxigénio dissolvido, acompanhando a evolugao da concentragao
celular e da concentragao de oxigénio no meio. As simulag¢des foram consideradas
validas apenas enquanto a concentragao de oxigénio dissolvido se manteve maior ou

igual a 10% da concentragao de saturagao de oxigénio para alimentagao com ar.
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Conforme assumido anteriormente na Secado 4.3, alguns parédmetros foram
considerados constantes, a saber: a concentracdo celular inicial no cultivo, a
velocidade especifica de crescimento (uy), o coeficiente de rendimento célula—
substrato e o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa). Além disso,
as propriedades do meio foram assumidas constantes e equivalentes as da 4gua, uma
vez que estudos que analisaram cultivos com altas concentragdes de leveduras nao
reportaram alterag¢des significativas na reologia do meio.

Para a obtengdo dos perfis de concentragcdo celular (Cy) e de oxigénio
dissolvido (Cy,) ao longo do tempo, calculadas pelas equacgdes (33) e (43), obtidas a
partir dos balangos de massa para células (X), substrato (S) e oxigénio (0,), é
necessario conhecer alguns parametros do processo, cujo os valores estao

informados na Tabela 8.

Tabela 8 - Constantes usadas no cultivo.

Variavel Valor Referéncia
He 1,1976 1073 X2 (30°C)] Doran (2013)
gmol
Ye/s 0,4500 & Vos et al. (2016)
gs
0, 016009 Verduyn et al. (1992)
' gxh

Fonte: Préprio autor (2025).

Os valores de uy assumidos tiveram como referéncia de limite inferior e superior
os trabalhos de Vos et al. (2016) e o trabalho de valores de Verduyn et al. (1990) px
escolhidos foram: 0,05;0,1;0,12;0,15;0,17;0,2 h™".

No Excel foi gerado primeiro uma planilha com a inclusdo das variaveis iniciais
(Vo, Cxo) e termos constantes, entdo sdo adicionadas colunas com as variaveis tempo,
vazao (F(t)), volume (V(t)), Concentracdo celular (Cx), velocidade de consumo de
oxigénio (OUR) e concentragao de oxigénio instantanea (Co,(t)). Apos a construgéo
das planilhas foram produzidos os graficos.

Por fim, alguns artigos forneceram numero de células ao invés de concentragao
celular final. Desse modo, utilizou-se equagao obtida por Veloso et al. (2017).

Cy = 2,104-1078C (45)
Cx: Concentracéo celular final (gTX)

C: numero de células por mL.
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5.5.5. Analise do percentual de erro

As percentagens de erro foram obtidas por meio da subtracdo dos valores de
kLa fornecidos pela simulagédo e os valores de kia obtidos por Thomasi (2010),
conforme a equacgao 46 abaixo. Nela utilizou-se o valor de kLa obtido pela simulagao

e comparou-se com o valor de kLa obtido pela via experimental.

_ |vs—VE|

Erro(%) =

x 100 (46)

Sendo: VE: valor experimental de kLa (s™)

VS: valor simulado de k.a (s™).
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6. RESULTADOS E DISCUSSAO

6.1. Determinacao da malha a ser simulada

Durante a construgdo do dominio computacional foram geradas duas malhas,
seguindo a metodologia proposta por Borges (2023), com detalhamento na regido do
aspersor. As malhas foram entdo testadas entre si comparando as respostas
simuladas para altura de liquido do reator, retengcdo gasosa e velocidade de
deslizamento entre fases em uma condicdo operacional especifica (3 vvm),
implementando apenas a for¢a de arrasto como forga de interagéo entre fases.

As malhas com A1 e A2, com 80.000 e 500.000 de elementos, respectivamente,
conseguiram gerar simulagdes com resultados proximos entre si, principalmente ao
se considerar resultados de perfil de velocidade de deslizamento entre fases e a altura
da dispersao no biorreator. Os resultados da altura de dispersdo e velocidade
deslizamento podem ser visualizados na Tabela 9. Na Figura 18 a malha de 500.000
elementos tem seu grafico definido pela cor vermelha e a malha de 80.000 elementos

pela cor preta.

Tabela 9 - Alturas da dispersao gas-liquido em fungao da vazao especifica de ar para as malhas A1
(80.000 elementos) e A2 (500.000 elementos).

@ (vvm) A1 (cm) A2 (cm)
1,0 45,78 45,80
3,0 46,84 46,91

Fonte: Préprio autor (2025).

Figura 17 - Velocidade de deslizamento entre fases para as vazdes de 1,0 e 3,0 vvm nas duas
malhas estruturadas A1 (80.000 elementos), em preto, e A2 (500.000 elementos), em vermelho.
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Fonte: Préprio autor (2025).
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A analise dos resultados da Tabela 9 evidencia um comportamento comum
entre as simulagdes: ambas respondem ao aumento da vazdo com um acréscimo de
aproximadamente 1,1 cm na variavel de interesse. Ademais, os valores obtidos
apresentam proximidade numérica, uma vez que, para ambas as vazoes testadas, a
diferengca ndo excedeu 1 cm. Esses resultados sugerem, a principio, a selegdo da
malha de elementos A1. No entanto, uma decisao definitiva deve considerar outras
variaveis relevantes para a transferéncia de massa, como a velocidade de
deslizamento.

Em raz&o do exposto, procedeu-se a avaliacdo da velocidade de deslizamento.
Os resultados para essa variavel mostraram-se proximos na regido central do reator,
sendo de 0,2275 m/s para a malha A1 (80.000 elementos) e 0,2285 m/s para a malha
A2 (500.000 elementos). Verificou-se, portanto, que a malha A1 é capaz de alcangar
resultados muito préximos aos da malha de referéncia, superestimando a velocidade
do reator de forma significativa apenas em alguns pontos localizados na regido
central, conforme ilustrado na Figura 19. Diante disso, optou-se pela malha de 80.000
elementos (A1) em detrimento da malha de 500 mil elementos (A2), que foi
subsequentemente adotada para as analises seguintes.

Desse modo, a geragao de malhas ainda mais refinadas (superiores a 500.000
elementos) foi considerada desnecessaria, uma vez que a analise preliminar indicou
uma convergéncia dos resultados. Considerando o alto custo computacional
associado a simulagao de malhas mais densas, optou-se por validar a malha A1 por
meio da comparagéo com os resultados publicados por Rodriguez (2015), cuja malha
também de 500.000 elementos, denominada B, foi utilizada como referéncia.

A comparagao entre os resultados da malha A1 e os obtidos por Rodriguez
(2015) (malha B) revela discrepancias na retengao gasosa global e na velocidade de
deslizamento entre fases, conforme detalhado na Tabela 10 e na Figura 19. Os
contornos de nivel de fragdo gasosa podem ser verificados na Figura 20.

Tabela 10 - Retengado gasosa global para diferentes vazdes de ar: comparagao entre as malhas A1
(80.000 de elementos) e B (500.000 de elementos).

® (vvm) A1 (%) B (%)
1,0 1,69 2,15
3,0 3,93 6,00
5,0 4,09 9,00

Fonte: Préprio autor (2025).
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Figura 18 - Velocidade de deslizamento entre fases para as malhas (A1) e (B) em diferentes vazbes
de ar: (A) 1 vwvm e (B) 3 vvm.
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Figura 19 - Fracao da fase ar nos reatores coluna de bolha operados a 3 vvm: (A) malha A1 e (B)
malha B (Rodriguez (2015).
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Fonte: Préprio autor (2025).

A andlise da velocidade de deslizamento na Figura 19 revela duas limitagées

significativas na simulacédo utilizando a malha A1. A primeira é a ocorréncia de valores

nulos de velocidade em dois pontos discretos, os quais geraram uma descontinuidade

an6mala no perfil grafico. A segunda consiste na subestimagéao da velocidade maxima

de deslizamento quando comparada aos resultados de referéncia obtidos para a
malha B (Rodriguez, 2015).
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Por outro lado, durante a analise dos resultados, foi identificada uma diferencga
relevante entre a simulagdo realizada neste estudo e a simulagdo de Rodriguez
(2015). Apds investigacao detalhada, percebeu-se que a principal divergéncia estava
relacionada a variavel de entrada de ar no sistema (inlet). Enquanto que na simulagao
com a malha de 80.000 elementos foi utilizada a area de entrada informada
diretamente no Fluent, Rodriguez (2015) considerou a area de entrada teorica. Essa
distingao resultou em uma vazao de ar ligeiramente maior na simulagéo de Rodriguez
(2015) em comparagéao ao valor adotado no presente trabalho.

Para garantir maior aderéncia entre as simulagbes e possibilitar uma
comparagao mais precisa com os dados experimentais, todos os contornos foram
convertidos para vazao massica, utilizando os correspondentes valores calculados.
Dessa forma, o proprio Fluent ajustava a velocidade conforme a vazdo massica
estabelecida. Essa abordagem permitiu uma analise mais fiel da altura de disperséo
de liquido, comparando os resultados das simulagées com os valores experimentais
obtidos por Thomasi (2010). Os dados consolidados estdo apresentados na Tabela
11, possibilitando uma avaliacao criteriosa do comportamento dos sistemas simulados

e experimentais.

Tabela 11 - Alturas de disperséo gas-liquido para diferentes vazdes de ar utilizando diferentes

malhas.
Experimental
@ (vvm) A1 (cm) B (cm) )
Thomasi (2010) (cm)
3,0 46,84 46,64 47,87
50 46,96 47,24 50,00

Fonte: Préprio autor (2025).

Desse modo, ao analisar a Tabela 11, observa-se que a simulagdo com a malha
A1 nado conseguiu reproduzir adequadamente o aumento da vazao de ar de 3 para 5
vvm, uma vez que os valores de retengdo gasosa apresentaram variagdo muito
pequena, com incremento de apenas 0,22%, enquanto na malha B esse aumento foi
de aproximadamente 12%. Além disso, € notdria a discrepancia entre os resultados
simulados tanto no caso A1 como B com o experimental indicando que o sistema nao

conseguiu se aproximar do observado experimentalmente
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Outro aspecto relevante na analise € a velocidade de deslizamento entre as
fases apresentados na Figura 21, foi possivel observar que para a vazao especifica
de ar de 3 vvm a malha A1 apresentou valores préoximos aos obtidos com a malha B,
embora tenha subestimado a velocidade de deslizamento na regido central do reator.
De forma analoga, na simulagdo com 5 vvm, a malha A1 também subestimou a

velocidade nessa regiao, sendo o erro mais acentuado do que na condigao anterior.

Figura 20 - Velocidade de deslizamento para as malhas A1 e B, com os sistemas operando a: (A) 3,0
vvm e (B) 5,0 vvm.
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Ao se considerar conjuntamente a retengdo gasosa e a velocidade de
deslizamento, observa-se que a malha A1 nao captura adequadamente a
sensibilidade ao aumento da vazao. Embora tenha apresentado resultados proximos
aos da malha de B em 3,0 vvm, as simula¢des a 5,0 vvm divergiram significativamente.
Esperava-se um aumento consideravel na reten¢cado gasosa com a elevagéo da vazao;
contudo, a malha A1 apresentou uma variagao insignificante frente ao incremento de
3,0 para 5,0 vvm.

Outro parametro avaliado foi a resposta da velocidade de deslizamento entre
fases em diferentes vazdes especificas de ar. Os resultados das malhas A1 e B séo
apresentados na Figura 22. Nota-se que os valores sao de fato muito proximos,
embora a malha A1 tenha subestimado a velocidade maxima em aproximadamente
17% (0,25 m/s frente a 0,3 m/s do caso B).
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Figura 21 - Velocidade de deslizamento ao longo do didmetro do reator para as malhas
computacionais, operando com diferentes vazdes de alimentagéo de ar: (A) malha A1 e (B) malha

(B).
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Fonte: Préprio autor (2025).

Desse modo, percebe-se que a malha A1 obteve uma velocidade de
deslizamento entre fases menor para o caso de 5 vwvm do que para 3 vvm o que hao
foi observado para a malha B, isto €, um leve aumento com o aumento da injegcéo de
ar o que fornece maior suporte para a escolha da malha B frente a malha A.

Desse modo, a decisao pela malha B baseou-se no aumento da retencéo
gasosa global ao elevar a vazao especifica de gas de 3 para 5 vvm. Além disso, o erro
entre os valores de retengdo gasosa simulados e experimentais foi de 5,5% para a
malha B, enquanto para a malha A1 foi ligeiramente superior (6%). Outro fator
considerado foi o perfil radial da velocidade de deslizamento entre as fases. A malha
B apresentou um perfil mais homogéneo ao longo do raio da coluna, enquanto a malha
A1 apresentou oscilagdes nas regides mais afastadas do centro, conforme observado
nas Figuras 21 e 22.

Ressalta-se, contudo, que ambas as malhas produziram resultados com
discrepéancias significativas em relagado aos dados experimentais obtidos por Thomasi
(2010). Tal constatagéo indicou a necessidade de incorporar forgas adicionais ao
modelo. Uma revisdo da literatura sugeriu que a inclusdo da forga de dispersao
turbulenta poderia melhorar a precisdo da simulacéo, por influenciar diretamente as
variaveis-resposta e, consequentemente, aproximar os resultados numéricos dos

experimentais.

6.1.2. Verificacao e validagao do modelo
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Para validagcdo do modelo, testou-se a condicdo de 3 vwvm em dois cenarios: o
Caso 1.2, que considera exclusivamente o arrasto entre fases, e o Caso 2.2, que
incorpora tanto a for¢a de arrasto entre fases quanto a forga de dispersao turbulenta.
A analise fundamentou-se nos resultados de altura de dispersao de liquido, contorno
de fracao de fase e altura de disperséao de liquido.

Os resultados de altura de dispersao de liquido, apresentados na Tabela 12,
indicaram diferengas consideraveis entre os casos. O Caso 2.2 apresentou um valor
que se aproximou do resultado obtido por Thomasi (2010) para retengao gasosa e
promoveu a dispersao da fase gasosa por todo o reator, reproduzindo com maior
fidelidade o comportamento observado experimentalmente.

Tabela 12 - Altura de disperséao de liquido para vazao especifica de ar de 3,0 vvm.

Experimental (cm)
(Thomasi, 2008)
3,0 46,64 48,07 47,87
Fonte: Préprio autor (2025).

@ (vvm) Caso 1.2(cm) Caso 2.2(cm)

A Figura 23 ilustra um reator coluna de bolhas em operagao, no qual se observa
a dispersao de bolhas de ar por toda a coluna. Esta configuragdo apresenta notavel
semelhanca visual com o campo de fragdo de ar previsto pelo modelo com a forga de

disperséao turbulenta, mostrado na Figura 24.

Figura 22 - Imagem de um reator pneumatico tipo coluna de bolhas em funcionamento.

Fonte: Thomasi (2010).
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A Figura 24 indica que a simulagéo da fragao de fases, no caso 1.2 com apenas
a forca de arrasto centralizou a fase ar no reator, conforme também observado no
trabalho de Rodriguez (2015), enquanto no caso 2.2 ha disperséo da fragdo da fase
ar por uma area maior do reator. Nesse sentido, os resultados experimentais indicam
uma tendéncia das bolhas se distribuirem por todo o reator, conforme indicado na
figura 23. Observando os resultados simulados com a inclusédo da for¢a de dispersao
turbulenta, verifica-se que a fase ar atingiu a parede do reator, aumentando a sua
dispersao e tornando o resultado da simulagdo mais proximo do experimental. Desse
modo, a analise qualitativa indica que o resultado obtido com a inclusdo da forga de
dispersao turbulenta foi mais fiel ao observado em laboratorio, em relacdo a

distribuicdo de bolhas no reator.

Figura 23 - Contorno de fragdo de fases em diferentes condigbes: (A) Caso 1.2 (for¢a de arrasto entre
fases) e (B) Caso 2.2 (arrasto entre fases e forga de dispersao turbulenta).
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Fonte: Préprio autor (2025).

Observa-se que o modelo com a forca dispersao turbulenta apresentou melhor
concordancia com os valores experimentais de altura de dispersao gas-liquido, além
de reproduzir mais fielmente o comportamento da fase gasosa. Portanto, o0 modelo
com a forca de dispersao turbulenta foi mantido nas analises das simulagdes com
outras vazbes e utilizado para avaliar seu impacto sobre as variaveis-chave do

processo.
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6.2. Analise do efeito de forgas de interacao

Apo6s a validagdo do modelo incluindo a for¢ca de dispersdo turbulenta na
simulagcdo com vazao especifica de ar de 3,0 vvm, foram realizadas simulagées com
as vazobes de 1,0, 2,0 e 4,0 5,0 vvm. Os resultados de altura de dispersao gas-liquido
para as respectivas vazdes estdo resumidos na Tabela 13 e na Figura 25, a fim de

entender os efeitos da implementacéo da forgca de dispersao turbulenta no sistema.

Tabela 13 - Altura de dispersao gas-liquido.

Altura de liquido (cm)

@ (vvm) Caso 1 Caso 2 Thomasi (2010)
1,0 45,74 45,98 45,92
2,0 46,21 47,04 46,12
3,0 46,66 48,87 47,87
4,0 47 49,13 48,79
5,0 47,35 50,24 50

Fonte: Préprio autor (2025).

Figura 24 - Retencao gasosa (%) em fungao da vazao especifica de alimentagéo de ar.
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Fonte: Préprio autor (2025).

Além disso, ao observar a Tabela 13 e a Figura 25, a altura de dispersao de
liquido para o Caso 1 ficou distante do valor observado por Thomasi et al. (2010),

enquanto para o Caso 2 o aumento da altura de disperséo gas-liquido se aproximou
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do valor experimental, indicando uma melhor resposta do Caso 2 para a variavel da
retengao gasosa.

Na Figura 26 sao observados os contornos de fragdo de fases para 1,0; 2,0;
3,0; 4,0 e 5,0 vvm. Qualitativamente, observa-se que a fase dispersa (ar) foi espalhada
nas simulagdes incluindo a for¢a de disperséo turbulenta, enquanto o modelo incluindo
somente a forga de arrasto (Caso 1), a fase ar é concentrada na regido central.
Portanto, do ponto de vista qualitativo, nas trés vazdes de ar estudadas, a simulacao
com a inclusao da forga de dispersao turbulenta (Caso 2) aproximou-se do que se

observa experimentalmente.

Figura 25 — Comparagéao entre contornos de fragdo de fase em diferentes vazdes especificas de
ar,sendo as vazdes especificas de representadas na primeira linha da figura e o caso 1 (A) na
segunda linha e Caso 2 (B) na terceira linha.
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Legenda: Figura I: avalia qualitativamente o impacto da forga de dispersédo turbulenta na disperséo da
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fase ar em vazdes especificas de gas. A Figura Il ilustra o impacto da dispersao turbulenta na dispersao
da fase ar para as vazodes especificas de gas de 1 e 2 vvm com intervalo de fragdo de fase ar menor.

Fonte: Préprio autor (2025).
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Além disso, em termos qualitativos, ao se comparar os contornos de fragao de
fase com imagens dos biorreatores sob aeragcdo apresentadas em trabalhos
experimentais, como os de Thomasi (2010) e Kovats e Zahringer (2024) observa-se
que a fase gas ocupa todo o interior dos biorreatores, isso é observado na Figura 26
nos contornos associados ao Caso 2. Por outro lado, o perfil obtido para o Caso 1
possui um padrao analogo aos descritos por Rodriguez (2015) e Borges (2023), uma
vez que nas modelagens do Caso 1, de Rodriguez (2015) e de Borges (2023), apenas
a forca de arrasto entre fases foi implementada.

Desse modo, conforme discutido por Reiss (2024), a inclusdo da forgca de
dispersao turbulenta mostra-se adequada para representar o contorno das fases,
aproximando significativamente o comportamento simulado do experimental.

Na Figuras 27 sdo observados os contornos de velocidade para ar, verifica-se
que a simulagao considerando apenas o arrasto entre fases resulta em um perfil de
velocidade concentrado na regido central do biorreator. Quando a for¢a de dispersao
turbulenta € incluida, no entanto, observa-se uma redugao da velocidade no centro e
um aumento nas regides laterais. Este comportamento indica que a dispersao
turbulenta promoveu uma homogeneizagao do campo de velocidade, tornando-o mais

uniforme em comparacgéo ao Caso 1.

Figura 26- Contorno de velocidades da fase ar, sendo o Caso 1 indicado pela letra A na figura e Caso
2 indicado pela letra B.

¢ (vwm) 1 2 3 4 5

Fonte: Préprio autor (2026).
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Resultados semelhantes para a velocidade da fase ar sdo encontrados na
literatura. Lima et al. (2025), por exemplo, investigaram a influéncia da forca de
sustentagcao, contrastando o uso de um coeficiente constante com o modelo mais
complexo de Tomiyama et al. (2002). Os contornos da fase ar obtidos por Lima et al.
(2025) com o coeficiente de sustentag&o constante divergiram dos resultados obtidos
no Caso 2 e se aproximaram dos contornos obtidos pelo Caso 1. Usando o modelo
de Tomiyama et al. (2002), os resultados foram semelhantes aos encontrados no
Caso 2, com destaque na redugao da velocidade na regido central e aumento na
regido da parede, o que confere com o trabalho de Shah et al. (2025), que indica que
os vetores obtidos pelas simulagdes considerando a forga de dispersao turbulenta e a
forga de sustentagcdo apontam para a regido da parede do reator.

O efeito da forca de dispersao turbulenta foi avaliado também por Chen e
Brooks (2021), nesse caso foi observado um contorno de velocidade similar ao obtido
no presente trabalho, para o caso simulado e para o resultado experimental. Dessa
forma, os perfis de velocidade obtidos foram consistentes com trabalhos da literatura
que utilizam a forgca de dispersao turbulenta, além de exibirem comportamentos
analogos aos de modelos baseados apenas na for¢a de sustentagao.

Na Figura 28 é possivel observar os contornos da velocidade da fase agua.
Observa-se que no Caso 1, considerando o modelo s6 com a forga de arrasto entre
fases, a velocidade da fase agua € centralizada, acompanhando os contornos de fase
ar. Porém, no Caso 1, conforme se aumenta a vazao de alimentacdo de ar ha um
aumento da velocidade da fase agua na regido de parede indicando o movimento do
fluido nessa diregao. Por outro lado, as simulagdes do caso 2 indicam diminuicdo da
velocidade da fase liquida na regido central e um aumento da velocidade da fase agua

nas regides de parede.
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Figura 27 - Contornos de velocidade da fase agua em diferentes vazdes especificas de ar: Caso 1
(indicado como letra A na figura) e Caso 2 (indicado como letra B na figura).
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Fonte: Préprio autor (2025).

Silva (2023), quando da consideragdo da forga de sustentacdo, assemelham-se ao
Caso 2. Ambos exibem uma regido central de alta velocidade, com um decaimento
gradativo em diregao as paredes. Em contrapartida, o perfil do Caso 1, que considera
apenas o arrasto, € similar ao obtido por Silva (2023) em sua configuragéo
equivalente.

Outro elemento importante a ser analisado € a velocidade deslizamento. Como
visto na secdo 4.2, a velocidade deslizamento entre fases afeta o coeficiente de
transferéncia de massa. Isso significa que se espera que a velocidade de
deslizamento entre fases tenha um comportamento mais constante do que no caso
da velocidade de deslizamento entre fases s6 com o arrasto entre fases. A Figura 29,
na pagina seguinte, ilustra os contornos da velocidade de deslizamento entre fases

em fungao da vazao de alimentacao de ar.
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Figura 28 - Velocidade de deslizamento em diferentes vazdes especificas de ar: aso 1 (em preto) e
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A Figura 29 ilustra que a velocidade de deslizamento do Caso 2 é levemente
inferior, em mddulo, a do Caso 1. Esse comportamento era esperado, conforme
indicado pelos contornos de velocidade das fases ar e agua. Contudo, um aspecto
nao previsto foi que os valores de velocidade de deslizamento ao longo das diferentes
vazdes de ar se mostrassem préoximos.

Para fins de comparacéao com a literatura, ao analisar a Equacéao 25, observa-
se que o coeficiente convectivo de transferéncia de massa (kL) € fungao do didmetro
das bolhas e da velocidade de deslizamento. Entretanto, nas simulacdes realizadas,
o diametro das bolhas foi considerado constante, de modo que eventuais variagcoes
no k. deveriam advir apenas da velocidade de deslizamento. No entanto, como essa
velocidade se manteve praticamente constante, é provavel que o k. também tenha
permanecido dentro de uma faixa de valores praticamente invariavel.

De acordo com Rodriguez (2015), o kL ndo é afetado pela vazao de ar quando
o diametro das bolhas é mantido constante. Assim, pode-se inferir que, nesse estudo,
a velocidade de deslizamento também apresentou pouca variagdo. De forma
semelhante, Mendes (2016) avaliou o k. em diferentes vazbes especificas de ar e
observou que os valores do coeficiente de transferéncia de massa permaneceram
praticamente constantes na faixa experimental estudada, oscilando entre 3,0 x 10 e
3,5 x 104 m/s.

Portanto, o comportamento de velocidade de deslizamento praticamente
constante e, consequentemente, de um kL também constante encontra respaldo
experimental nos resultados de Mendes (2016) e é corroborado por observagdes
semelhantes relatadas por Rodriguez (2015).

Em razdo desse comportamento constante do ki, investigou-se se houve
aumento proporcional das velocidades das fases ar e agua. Para isso, foram plotados,
na mesma linha de analise da velocidade de deslizamento (h = 225 mm), os perfis de
velocidade das fases ar e agua. Esses resultados podem ser observados na Figura
30, em que se apresentam, respectivamente, os graficos de velocidade da fase ar (a

esquerda) e da fase agua (a direita).
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Figura 29 - Perfis de velocidades das fases ar e agua para diferentes vazdes especificas de ar. Com
a velocidade da fase ar a esquerda e a velocidade da fase agua a direita e caso 1 em preto e caso 2
em vermelho.
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Fonte: Préprio autor (2025).

Ao observar a Figura 30 é possivel destacar elementos comuns as simulagdes

para os Casos 1 e 2, a saber. Ambas as simulagdes conseguiram captar o aumento
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das velocidades das fases ar e agua ao longo das vazdes, porém como mostrado
anteriormente a velocidade de deslizamento entre fases nao oscilou, indicando que
o0s aumentos causados pela vazao de alimentacao de ar foram proporcionais em todas
as fases.

Somado a isso, Silva et al. (2012) avaliaram o perfil de velocidade com as forgas
de dispersao turbulenta, sustentacdo e arrasto entre fases. Ao inserir a forca de
dispersao turbulenta ao modelo, o comportamento da velocidade seguiu 0 mesmo de
reduzir a velocidade central na simulagao. Isso posto, o perfil do Caso 2 obtido pelo
presente trabalho para velocidade da fase ar teve comportamento similar, porém o
formato da curva divergiu, sendo a queda da velocidade para o Caso 2 foi mais
acentuada.

Em outro trabalho de Gaurav et al. (2022), os resultados do perfil de
velocidades da fase ar foram similares aos obtidos no Caso 2, indicando convergéncia
com o presente trabalho. Outro trabalho que que gerou resultados similares de perfil
de velocidade da fase ar foi o de Tabib et al. (2008). Nesse trabalho, a forga de
dispersao turbulenta agiu de modo similar ao presente estudo, tornando a queda da
velocidade mais lenta e com um pequeno aumento proximo da regido da parede,
sendo condizente aos dados obtidos pelo presente estudo.

No tocante a velocidade de liquido, os trabalhos de Gemello et al. (2019),
Varallo et al. (2023), Khan et al. (2017) indicam perfis de velocidades da fase liquida
com uma queda mais suave. Esse comportamento de aumento da velocidade proximo
a parede, reportado por Khan et al. (2017), também foi verificado no presente estudo.
O perfil do Caso 2, em particular, mostrou-se o mais alinhado com os achados da
literatura, exibindo a mesma tendéncia de aceleragéo nas regides laterais.

Além desses estudos, Chen e Brooks (2021) avaliaram o perfil de velocidades
ao longo do raio do reator obtendo um perfil de velocidade de liquido similar ao obtido
tanto do ponto de vista simulado como pelo experimental corroborando os resultados
obtidos pela simulagdo do Caso 2. Para o Caso 1, apenas os trabalhos que incluiram
apenas a forga de arrasto entre fases, sem o efeito de enxame de bolhas, tiveram
perfis de velocidade da fase liquida, bem como contornos proximos aos obtidos nesse
trabalho, como por exemplo o de Silva (2023).

Além disso, no o0 Caso 1, o comportamento da fase ar possui velocidade apenas
na regiao central enquanto nas regides proximas a parede a velocidade chega a ser

zero de maneira abrupta o que € consequéncia da implementacéo apenas da forga de
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arrasto que centraliza a fase ar no reator. Para a fase agua, o Caso 1 conseguiu
capturar as regides de movimento da fase liquida causado pela injecdo de ar e o seu
valor também foi maximo na regido central.

Similarmente, no Caso 2 observa-se que para a fase ar um aumento da
velocidade nas regides proximas a da parede e diminuigdo na regido central, obtendo
um perfil parabdlico menos acentuado do esperado para o modelo incluindo a forga
de dispersao turbulenta, que desloca a fragdo de fase para as laterais. Afetando
também o vetor velocidade. Para a fase agua, o comportamento foi menos perceptivel.
De fato, a velocidade no centro do reator diminuiu muito, porém na regido de parede
nao foram observadas grandes alteragdes.

Dessa forma, a velocidade de deslizamento n&o teve grandes alteragées em
seus modulos para os Casos 1 e 2, uma vez que as velocidades de ar e de liquido
diminuiram em igual proporgao para o Caso 2. Além disso, os aumentos de velocidade
da fase ar causados pela vazdo de alimentacio resultaram em uma velocidade de
liguido igualmente maior, mantendo a velocidade de deslizamento praticamente
constante ao longo das vazoes.

Por fim, como elemento de analise, a velocidade de deslizamento entre fases
nao é tao facil de interpretar, visto que ela € consequéncia de outras duas velocidades,
a de fase ar e da fase agua. Porém, compreender o comportamento dessa variavel
dentro da simulagao permitiu concluir a importancia e preponderancia do contorno da

fase ar para a transferéncia de massa.

6.3. Coeficiente de transferéncia de massa

A transferéncia de massa foi avaliada similarmente, considerando o efeito da
implementagdo da forga dispersdo turbulenta e comparando os resultados
qualitativamente, por meio de contornos de kLa, e quantitativamente, por meio dos
valores médios de kia obtidos pela simulagdo e comparados com o experimental
obtido por Thomasi (2010). Os valores de kiLa sdo apresentados na Tabela 14 e na

Figura 31.
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Tabela 14 - Valores de kLa obtidos pelas simulagdes dos Casos 1 e 2 em comparagao com o valor

experimental.
@ (vvm) Caso 1 (s) Caso 2 (s) Experimental (s™)
1,0 0,00860 0,01084 0,01815
2,0 0,01450 0,02059 0,03369
3,0 0,01952 0,02964 0,03738
4,0 0,02435 0,03947 0,04154
5,0 0,02776 0,04662 0,04815

Fonte: Préprio autor (2025).

Figura 30 - Valores de coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em fungéo da vazéo
especifica de alimentagéo especifica de ar (¢).
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Fonte: Préprio autor (2025).

Analisando a Figura 31 e a tabela 14, verifica-se que os valores de kLa obtidos
na simulacdo do Caso 1 ficaram significativamente distantes dos resultados
experimentais, indicando que apenas a forga de arrasto entre fases nao foi suficiente
para representar adequadamente a hidrodinamica do reator. Por outro lado, no Caso
2, as simulagdes apresentaram valores de kia mais proximos dos experimentais,
sendo possivel observar que, conforme a vazdo de ar aumentava, os resultados
simulados se aproximavam ainda mais dos experimentais.

Ao analisar a Tabela 14, nota-se que, em todos os casos, o kLa aumentou com
a vazéo de alimentacao de ar como esperado e avaliado por Rodriguez (2015). Para
o caso 1, em todas as vazbes especificas de ar, observou-se elevada discrepancia
em relagdo aos valores experimentais subestimando os valores de kLa em todas as

vazdes de ar testadas. Ja no Caso 2, o comportamento foi distinto, onde valores de
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kLa tornaram-se progressivamente mais préximos dos experimentais. Para a vaz&o de
1 vwm, o erro foi o maior de todos; entretanto, para, 3 vwvm e 4vvm,, os resultados
aproximaram-se dos valores experimentais, atingindo cerca de 0,3 s1 e 0,04 s, e,
para 5 vvm, praticamente ndo houve diferengca significativa entre o caso 2 o
experimental.

Desse modo, € possivel indicar que a inclusido da forga de dispersao aproximou
os valores de kLa obtidos pela simulagao aos valores observados experimentalmente.
Outra forma de averiguar a acédo da forga dispersao turbulenta no k.a é por meio

qualitativo, observando os contornos de kLa resumidos na Figura 32.

Figura 31 - Contorno de kLa para em diferentes vazdes especificas de alimentacao de ar: Caso 1
(descrito na linha A) e Caso 2 (descrito na linha B).
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Legenda: Figura I: ilustra o impacto da for¢ca de dispersdo turbulenta no kLa para diferentes vazdes
especificas de ar. A Figura Il ilustra o impacto da disperséao turbulenta no kLa para as vazées especificas
de gas de 1 e 2 vvm com intervalo de fragdo de k.a menor

Fonte: Préprio autor (2025).
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Ao observar a Figura 32, é possivel verificar que no Caso 1, a transferéncia de
oxigénio ocorreu predominantemente na regido central do reator. Por outro lado, no
Caso 2, observa-se que a inclusdo da forga dispersao turbulenta promoveu melhor
dispersédo de oxigénio no todo o volume do reator, comportamento mais condizente
com o observado experimentalmente, uma vez que a fase dispersa se distribui
amplamente pelo reator e, consequentemente, a oxigénio dispersa de forma mais
homogénea em todo o meio.

Ao se comparar os resultados obtidos nas simulagdes com os dados reportados
na literatura, observa-se uma boa correspondéncia do Caso 2 com os valores
experimentais obtidos por Silva (2023), que determinou valores de kLa para vazdes de
especificas de ar de 1,0; 3,0 e 5,0 vvm. Para 1,0 vvm, ambos os casos subestimaram
o valor do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio. Para 3,0 vwvm, o caso
2 apresentou resultados semelhantes aos obtidos por Silva (2023). Por fim, para 5,0
vvm, o Caso 1 apresentou aproximagdo numérica em relagdo aos valores
experimentais, ao passo que o Caso 2 superestimou o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio.

No estudo de Rodriguez (2015), as simulagbes consideraram apenas a forga
de arrasto, o que é coerente com a configuragdo do Caso 1 deste trabalho. Assim, os
resultados obtidos por Rodriguez (2015) e pelo Caso 1 mostraram comportamentos
semelhantes, com aumento da discrepancia entre os valores de kia simulados e
experimentais, a medida que a vazao de ar aumenta. Esse padrao indica que, embora
o Caso 1 apresente resultados quantitativamente distantes dos experimentais, ele
mantém coeréncia com o comportamento descrito na literatura.

De forma semelhante, Silva (2023) também simulou um modelo considerando
unicamente a forca de arrasto entre as fases, obtendo uma tendéncia de kia em
fungdo da vazdo de alimentac&o de ar semelhante a observada por Rodriguez (2015).
Dessa forma, pode-se afirmar que o comportamento de kira obtido no Caso 1
apresenta respaldo na literatura, ainda que permanecga distante dos valores
experimentais.

Por fim, com objetivo de mensurar o erro obtido pela simulagéo, foi gerada a
Tabela 15 com os erros absolutos de kia simulado em comparagao com os dados
experimentais. No Caso 2 é perceptivel a reducao do erro conforme a vazao especifica
de alimentacdo de ar aumenta, enquanto que no Caso 1, 0 erro permaneceu muito

alto conforme elucidado pela literatura (Rodriguez, 2015; Silva; 2023).
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Tabela 15 - Diferenga entre valores estimados e experimentais de kLa em termos percentuais.

@ (vvm) Caso 1 (%) Caso 2 (%)
1,0 52,65 40,29
2,0 56,97 38,88
3,0 47,79 20,71
4,0 41,38 4,98
5,0 42,36 3,19

Fonte: Préprio autor (2025).

Portanto, tanto quantitativa quanto qualitativamente, os valores de kLa foram
significativamente afetados pela dispersao turbulenta. Essa forga promoveu um
aumento no valor de kiLa, aproximando os resultados simulados dos experimentais.
Do ponto de vista qualitativo, no Caso 1, o k,a manteve-se concentrado na regiao
central do reator, comportamento semelhante ao relatado por Silva (2023) para o
modelo sem a forga de sustentacdo. Ja no Caso 2, observou-se uma distribuicdo mais
dispersa de kiLa ao longo de todo o reator, comportamento analogo ao observado
experimentalmente por Thomasi (2010), que reportou a presenga de uma fase gasosa
amplamente distribuida no reator, e também proximo ao obtido por Silva (2023) nos

modelos simulados com a inclusdo da forga de sustentacéo.

6.4 Modelagem do crescimento celular (X)

A analise apresentada na Secdo 6.3 demonstrou que o Caso 2 apresentou a
melhor concordancia entre os resultados simulados e os dados experimentais, tanto
para a retengdo gasosa quanto para o coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (kLa). Dessa forma, as modelagens e representagdes graficas apresentadas
na Segao 6.4 utilizaram os valores de kLa estimados com base no Caso 2.

Foram consideradas na modelagem, diferentes condi¢des operacionais, a saber:
alimentagéo com ar (fragédo molar de oxigénio y,, = 0,21) ou com oxigénio puro (yo, =
1 e pressao na cabecga do reator (P) de 1,0 ou 2,0 atm. Para ambas as condi¢des,
forma considerados valores de vazao especifica de alimentagéo de gas de 3,0; 4,0 e
5,0 vwm. A escolha dessas vazdes fundamentou-se nos maiores valores de kra

obtidos, os quais favorecem a transferéncia de oxigénio e o crescimento celular.
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Os primeiros resultados envolveram a presséo a 1 atm e injecédo de ar (y,, = 0,21)
foram resumidos na Tabela 16, que contém resultados das simulagdes do crescimento
celular (Cx e Px), em funcéo da velocidade especifica de crescimento (ux) e diferentes
vazbes especificas de alimentacdo de gas (¢). Enquanto na tabela 17, contida na
pagina seguinte, envolveram a pressdo a 1 atm e injegcao de oxigénio puro (y,, = 1)
obtendo a resultados das simulagdes do crescimento celular (Cx e Px), em funcao da
velocidade especifica de crescimento (ux) e diferentes vazdes especificas de
alimentacao de gas (¢).

Somado a isso, para tornar o comportamento da concentracdo celular mais
visivel foi entdo construida a Figura 33 que avaliou os resultados obtidos a pressao
na cabeca do reator de 1,0 atm. A Figura 33, apresenta os graficos de concentragao
celular (Cx: simbolos cheios) e produtividade celular (Px: simbolos vazios) para
diferentes valores de velocidade especifica de crescimento celular (ux), vazao de
alimentacao de ar (¢) e fragdo molar de oxigénio no gas de alimentagao, considerando

ar (yo, = 0,21) ou Oz puro (yo, = 1,00).

Tabela 16 - Concentragéo celular (Cx) e produtividade celular (Px) em diferentes condigbes de vazéo
especifica de alimentacéo de gas (¢), velocidade especifica de crescimento especifico (ux), na
pressao de 1 atm e y,, = 0,21.

¢ (vwm) px (hT) Cx (g/L) Px (9/(L h))
3 0,050 4,61 0,102
4 0,050 6,15 0,121
5 0,050 7,45 0,136
3 0,1 4,83 0,210
4 0,1 5,86 0,235
5 0,1 7,10 0,263
3 0,12 4,74 0,250
4 0,12 5,98 0,285
5 0,12 7,52 0,327
3 0,15 4,61 0,307
4 0,15 6,15 0,362
5 0,15 7,10 0,395
3 0,17 4,43 0,341
4 0,17 6,15 0,410
5 0,17 7,24 0,453
3 0,2 4,39 0,399
4 0,2 5,33 0,444
5 0,2 6,46 0,497

Fonte: Préprio autor (2026).



96

Tabela 17- Concentragéo celular (Cx) e produtividade celular (Px) em diferentes vazdes especificas
de alimentagéo de gas (¢) e velocidade especifica de crescimento(ux), na pressdo de 1 atm e y,, = 1.

¢ (vwm) | ux (h) | Cx (g/L) | Px(g/(L h))
3 0,050 19,57 0,258
4 0,050 24,28 0,300
5 0,050 39,26 0,422
3 0,1 19,57 0,515
4 0,1 23,27 0,582
5 0,1 37,80 0,822
3 0,12 24,90 0,732
4 0,12 24,90 0,732
5 0,12 36,67 0,965
3 0,15 24,28 0,899
4 0,15 24,28 0,899
5 0,15 39,26 1,266
3 0,17 24,90 1,037
4 0,17 24,90 1,037
5 0,17 37,52 1,390
3 0,2 23,27 1,163
4 0,2 23,27 1,163
5 0,2 37,80 1,644

Fonte: Préprio autor (2026).

Figura 32 - Perfis de concentracdo celular (Cx, simbolos cheios) e produtividade (Px, simbolos vazios)
para diferentes valores de velocidade especifica de crescimento celular (ux), vazéo de alimentagdo de
ar (¢) a pressao na cabecga do reator de 1,0 atm, com diferentes fragées molares de oxigénio no gas
de alimentagéo (y,,): (A) ¥o, = 0,21 mol/mol e (B) y,, = 1,00 mol/mol.
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Como era de se esperar, ao se observar a Figura 33, € notavel o efeito da
velocidade especifica de crescimento celular (ux) na produtividade celular (eixo
secundario). Contudo, ao considerar a concentracdo celular final na simulagéo
alimentando o biorreator com ar (yo2=0,21 mol/mol) foi possivel observar a oscilagéo
dos valores de Cx final, que alcangou um valor um pouco menor € em um tempo bem
menor.

Por outro lado, com o uso de oxigénio puro (yo2=1,00 mol/mol), a concentracao
de oxigénio dissolvido demorou mais a cair, 0 que permitiu atingir concentragdes
celulares maiores, ainda que abaixo de 40 g/L.

Ao comparar os resultados com oxigénio puro e ar, pode-se notar que com
oxigénio puro foram alcangadas concentragdes celulares maiores, porém ainda sim
abaixo de 50 g/L. Desse modo, é possivel concluir que a pressao de 1,0 atm na
cabeca do reator, ndo foi possivel atingir uma concentragéo celular muito alta, mesmo
com injecao e oxigénio puro.

Para atingir alcancar esse resultado uma forma seria o aumento da pressao na
cabeca do reator, pois isso aumenta o valor da concentragdo de saturacéo do gas
oxigénio no meio (C¥).

Portanto, avaliou-se resultados obtidos a pressdo na cabeca do reator de 2,0
atm. Para tal foram construidas as tabelas 18 e 19 com dados a pressao de 2,0 atm e
alimentadas por ar (y,, = 0,21) e gas oxigénio (y,, = 1), respectivamente.

Ao observar a tabela 18 e 19 pode-se perceber que o aumento da pressao
levou ao aumento da concentragdo celular para as duas fragbes molares de gas
oxigénio, isso € decorrente do aumento da concentragao de saturagao de ar

Para tal, foi construida a Figura 34, na pagina a seguir, que apresenta os
graficos de concentragédo celular (Cx: simbolos cheios) e produtividade celular (Px:
simbolos vazios) para diferentes valores de velocidade especifica de crescimento
celular (ux), vazao de alimentacéo de ar (¢) e fragdo molar de oxigénio no gas de

alimentagéo, considerando ar (y,, = 0,21) ou Oz puro (y,, = 1,00).
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Tabela 18- Concentragéo celular (Cx) e produtividade celular (Px) em diferentes vazdes especificas
de gas (¢), velocidade especifica de crescimento (ux), na presséo de 2 atm e y,, = 0,21.

¢ (vwwm) px (h) Cx (g/L) Px (9/(L h))
3 0,050 9,89 0,162
4 0,050 13,08 0,195
5 0,050 15,67 0,221
3 0,1 9,44 0,315
4 0,1 12,48 0,379
5 0,1 14,98 0,428
3 0,12 9,44 0,378
4 0,12 13,19 0,471
5 0,12 14,71 0,507
3 0,15 9,44 0,472
4 0,15 12,48 0,567
5 0,15 14,32 0,623
3 0,17 9,99 0,555
4 0,17 11,70 0,616
5 0,17 15,96 0,760
3 0,2 9,44 0,629
4 0,2 11,38 0,711
5 0,2 13,68 0,805

Fonte: Préprio autor (2026).

Tabela 19- Concentragéo celular (Cx) e produtividade celular (Px) em diferentes vazdes especificas
de gas (¢), velocidades especificas de crescimento (ux), na presséo de 2 atm e yo2=1

¢ (vvm) pux (h™") Cx (g/L) Px (g/(L h))
3 0,050 50,44 1,009
4 0,050 50,44 1,029
5 0,050 50,44 1,009
3 0,1 50,44 1,009
4 0,1 50,44 1,029
5 0,1 50,44 1,009
3 0,12 47,74 1,164
4 0,12 47,74 1,164
5 0,12 47,74 1,164
3 0,15 48,74 1,477
4 0,15 48,74 1,477
5 0,15 48,74 1,477
3 0,17 48,07 1,658
4 0,17 48,07 1,658
5 0,17 48,07 1,658
3 0,2 50,44 2,018
4 0,2 50,44 2,018
5 0,2 50,44 2,018

Fonte: Préprio autor (2026)



99

Figura 34 - Perfis de concentragao celular (CX, simbolos cheios) e produtividade (PX, simbolos
vazios) para diferentes valores de velocidade especifica de crescimento celular (uX), vazdo de
alimentagéo de ar (¢) a presséo na cabeca do reator de 2,0 atm, com diferentes fracdes molares de
oxigénio no gas de alimentagao (yo, ): (A) yo, = 0,21 mol/mol e (B) y,, = 1,00 mol/mol.
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Fonte: Préprio autor (2025).

Ao observar os dados obtidos pela Figura 34, percebe-se que a concentragéo
celular aumentou ao utilizar o ar, porém nao atingindo valores de Cx=50 g/L, mesmo
com as vazdes de alimentacdo de ar mais altas. Ao considerar apenas 0 oxigénio
puro, os resultados ficaram muito préximos entre si, com a concentracao final de
oxigénio ficando acima da concentragdo minima inibitoria para todas as velocidades
de crescimento.

Ao comparar os resultados obtidos com a literatura, observa-se que esta é
relativamente escassa no que se refere especificamente a proliferacdo de leveduras,
uma vez que a maioria dos estudos se concentra na produgdo de bioprodutos
associados a cultivos de alta densidade celular, e ndo na proliferagdo celular
propriamente dita. Ainda assim, é recorrente na literatura o uso do modo de operacéao
em batelada, como no trabalho de Salari e Salari (2017), no qual foi realizado o cultivo
de Saccharomyces cerevisiae em um biorreator do tipo tanque agitado, com volume

de 2 L. Nesse estudo, foi observada a formacédo de etanol no caldo de cultivo,
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indicando que o crescimento da levedura ocorreu sob o efeito Crabtree, isto €, houve
fermentacao de glicose a etanol, mesmo na presenga de oxigénio dissolvido.

Em outro estudo voltado a propagacgéo celular, conduzido por Reigci et al.
(2023), foram realizados diversos cultivos em batelada com o objetivo de proliferar S.
cerevisiae, abrangendo desde a escala de bancada até um reator em escala piloto de
6 m3. Na etapa final, foi atingida uma concentragcado de 45-50 milhdes de células por
mL, valor significativamente superior ao observado por Salari e Salari (2017), que
relataram aproximadamente 1,2 milhao de células por mL.

Ainda assim, os autores destacam a necessidade do controle da concentracéo
de agucares como estratégia para evitar a supresséo da via aerobia, ndo tendo sido
reportada a formacgao de etanol ao longo do processo.

Zhang et al. (2022) investigaram o cultivo de S. cerevisiae em frascos e
Erlenmeyers de 5 L, com foco na manipulagdo genética do microrganismo visando a
reducdo do efeito Crabtree. Os autores obtiveram cepas capazes de produzir entre
0,12 e 0,13 g de glicerol por g de etanol, indicando a supressao parcial dos genes
associados a esse efeito. Contudo, o fendmeno nao foi completamente eliminado,
uma vez que, sob elevadas concentracdes de agucar, a levedura ainda apresentou
supressao do metabolismo aerobio.

Outro elemento a ser destacado no trabalho de Zhang et al. (2022) é a alta
velocidade especifica de crescimento das leveduras, acima de 0,31 h-'. Porém, apesar
do rapido crescimento, o coeficiente de rendimento celular (Yxs) na faixa de 0,11 a
0,21 gx/gs, indicando que o cultivo operado em altas velocidades de crescimento
celular, o rendimento em células € prejudicado.

Em outro estudo, Donnelly et al. (2022) avaliaram a proliferagdo de leveduras
em um biorreator tipo tanque agitado de 20 L, comparando os modos de operagao em
batelada e batelada alimentada. No cultivo em batelada, o numero de células atingiu
valores entre 320 x 108 células-mL", enquanto na batelada alimentada foram
alcancados aproximadamente 1300 x 10° células-mL"", evidenciando o desempenho
superior desse modo de operacao para a proliferacao celular.

Embora alguns trabalhos nao relatem diretamente a concentragc&o celular em
termos de massa, € possivel inferir que a batelada alimentada resulta em maior
acumulo de biomassa. Ainda assim, a comparacao direta com o presente estudo
estaria limitada, uma vez que os resultados aqui obtidos s&o expressos em termos de

concentragdo de biomassa (g-L™"), enquanto os artigos alguns dados da literatura
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reportam dados em numero de células por mL. Contudo, é possivel converter a
medida de numero de células por mL para concentragcéo celular (g/L), para isso foi
incluido uma equacéo obtida por Veloso et al. (2017) que permitiu dentro de uma faixa
até 30 g/L calcular a concentragao celular final obtida por cada trabalho.

Dessa forma, torna-se mais direta a comparacao entre o presente trabalho e a
literatura. Pelos dados obtidos por Veloso et al. (2017) a concentragao final obtida por
Salari Salari (2017) foi de cerca de 0,02 g/L, Reici et al (2023) entre 0,96-1,05 g/L e
Donnelly et al. chegou a ter concentragdes proximas a 27 g/L em batelada alimentada,
enquanto nem batelada atingiu resultados em torno de 6,31 g/L. Nesse caso, tanto
trabalho de Reigi et al (2023) como Salari Salari (2017) atingiram resultados abaixo
do presente estudo enquanto o trabalho de Donnelly et al. (2022) atingiu resultados
superiores ao presente trabalho, pois tanto o presente trabalho como Donnelly et al.
(2022) chegaram a com injegdo de ar e um kLa de 0,045 s-1 e enquanto o presente
trabalho atingiu concentragdes préximas a 7 g/L enquanto Donnelly et al. (2022)
atingiu concentragdes superiores.

Por outro lado, existem trabalhos que abordam o crescimento celular
diretamente em termos de concentracdo de biomassa. Shang et al. (2006), por
exemplo, obtiveram uma concentragdo de biomassa seca de aproximadamente 120
g-L™" ao final de um cultivo em batelada alimentada. De modo semelhante, Lorenz et
al. (2015) reportaram concentragdes médias de biomassa seca entre 15e 17 g-L™" em
batelada, enquanto, na batelada alimentada, os valores variaram entre 84 e 130 g-L™".
Nesse estudo, foi necessaria a injegao de oxigénio puro em determinadas etapas para
sustentar o crescimento celular ao longo do processo.

Ao final de sucessivas bateladas alimentadas, Lorenz et al. (2015) atingiram
uma concentracdo de biomassa seca de 84,2 g-L™, valor compativel com a faixa
observada na literatura para cultivos de alta densidade celular. De forma
complementar, Malairuang et al. (2020) avaliaram o cultivo de S. cerevisiae utilizando
dextrina como substrato, alcangando apds cinco cultivos consecutivos, uma
concentragao celular de aproximadamente 53 g-L™.

Assim, a partir da analise desses estudos, observa-se que o modo de operacao
em batelada alimentada é fundamental para a obtencdo de elevadas concentracoes
celulares. Ainda assim, a comparacao direta com o presente trabalho permanece
limitada, uma vez que nao foi considerada a realizacdo de multiplas bateladas
alimentadas consecutivas, abordagem adotada por Shang et al. (2006), Lorenz et al.
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(2015), Malairuang et al. (2020) e Regi et al. (2023). Dessa forma, embora o presente
estudo tenha alcangado valores elevados de biomassa, estes ainda se situam abaixo
dos maiores valores reportados na literatura.

Portanto, ao assumir um valor constante de ki.a ao longo de todo o cultivo, a
modelagem matematica possibilitou a obtencao de elevadas concentragdes celulares.
Utilizando oxigénio puro, pressdo na cabega do reator de 2 atm e uma vazao
especifica de alimentagao de gas de 3 vvm, foram alcangadas concentragdes de
biomassa da ordem de 50 g-L™'. Como pode ser observado na Tabela 16, as
concentracdes celulares em diferentes velocidades especificas de crescimento celular
(ux) variaram muito, porém acima de 0,10 h-' a concentragado celular orbitou em torno
de 50 g/L. No entanto, em varias simulagdes, o reator atingiu o volume maximo de 5
L, antes de atingir essa concentragdo e com a concentragédo de oxigénio dissolvido no
meio, acima da inibitdria. Portanto, caso tivesse sido considerada a situacdo de
diversas bateladas alimentadas consecutivas as concentragdes atingiram os valores
préximos ao reportado pela literatura.

Isto posto, é possivel concluir que as melhores condi¢des de cultivo foram com
a pressao de 2 atm, fragdo molar de oxigénio de 1 e velocidade de crescimento
especifico (ux) de 0,1 e 0,2 h'' respectivamente, uma vez que nessas velocidades a
concentragao celular final foi de 50 g/L ou mais. Contudo, ao observar a produtividade
celular, foi possivel inferir que px de 0,2 h™' teve o maior resultado. Desse modo, a
velocidade de crescimento especifico de 0,2h-1 seria mais eficiente.

Por fim, ao analisar as vazbes especificas de gas tanto a 3,4 e 5 vwvm os
resultados ficaram muito proximos, o que permitiu concluir que avazéo de gas de 3
vwvm € a melhor vazdo pelo menor consumo de gas, diminuindo os custos

operacionais.
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7. CONCLUSAO

Foram simulados dois sistemas. O Caso 1 incluindo apenas a forca de arrasto
entre fases e o Caso 2 com arrasto entre fases e dispersdo turbulenta. Pode-se
concluir que a disperséo turbulenta afetou a hidrodinamica do reator, visto que sua
inclusdo no modelo alterou significativamente os valores de retengdo gasosa,
afetando o comportamento das velocidades da fase ar e da fase agua e do kua,
aproximando os valores simulados pelo Caso 2 aos valores experimentais. Apesar de
alterar o perfil de velocidade das fases ar e agua, diminuindo no centro do reator e
aumentando nas regides proximas a parede, o perfil da velocidade de deslizamento
permaneceu 0 mesmo ao sistema simulado apenas com a forga de arrasto (Caso 1).
Desse modo, os valores de kLa foram alterados principalmente pelo aumento da fragao
de ar. A modelagem do cultivo celular ocorreu assumindo um kLa constante e permitiu
concluir que a injecdo de ar com gas oxigénio puro € mais eficaz, pois ha maior
crescimento celular e aumento da produtividade. Contudo a condicéo para término do
cultivo era atingir 50 g/L de células o que foi possivel apenas com a pressurizagao do
reator e utilizando gas oxigénio puro, o que foi notado foi que em duas velocidades
especificas de crescimento foi possivel alcangar a concentragédo de 50 g/L com 0,1 e
0,2 h™', porém a produtividade do processo com 0,1 h-! foi bem menor do que a 0,2h"
', portanto crescer a levedura mantendo sua velocidade de crescimento especifica em
torno de 0,2h"' e a 3 vwm de vazio de gas permitiu atingir a concentragao almejada.
Considerando os resultados dessa dissertagdo sugerem-se os seguintes temas a
serem abordados no futuro:

e |Inserir a forca de sustentacdo no sistema avaliando seu impacto na
hidrodinamica com e sem a forga dispersao turbulenta

¢ Inserir as equagdes de balango populacional para assumir didametro de
bolha variado.

e Inserir as equagbdes da cinética de crescimento de microrganismo

assumindo a velocidade de crescimento especifico (uy) variavel.

e Simular o enchimento dos reatores simulando diversas alturas.
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