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RESUMO

O desempenho de biorreatores pneumaticos depende fortemente das
suas caracteristicas geométricas, como o vao livre na base, a razao entre as areas
de escoamento, a altura de liquido e o design da regido de mistura. Embora
diferentes geometrias tenham sido propostas na literatura, ainda ha necessidade de
estudos mais aprofundados, com o intuito de se obter projetos de biorreatores mais
adequados aos bioprocessos. O presente estudo avaliou a influéncia da geometria
da regido de mistura na hidrodinamica e transferéncia de oxigénio em biorreatores
airlift de cilindros concéntricos de 10 L, empregando-se fluidos Newtonianos e nao-
Newtonianos, a fim de se definir o melhor conjunto de caracteristicas geométricas.
Para isso, variou-se o angulo da regido de mistura (a) (angulo entre a lateral da
regido de mistura e o eixo horizontal) de 30°a 90° e a fracdo volumétrica de liquido
na regido de mistura (FV_rm) (razdo entre o volume de liquido contido apenas na
regido de mistura e o volume de liquido total do biorreator) de 0,10 a 0,30. Os
resultados mostraram que para ambos fluidos (Newtoniano e ndo-Newtoniano), o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k,a) aumentou com o
incremento em a e a diminuicdo de FV_gru. Entretanto, esta configuracdo de
geometria da regido de mistura proporcionou baixa retencdo gasosa (gg), indicando
baixos valores de diametro das bolhas (dg) nesta condicdo. Empregando-se a
melhor geometria da regido de mistura (a=90% FV grw=0,10), para o fluido né&o-
Newtoniano, na condicdo de 5,0 vwvm, obteve-se valores de k.a e g de 0,017 s™* e
0,11, respectivamente. Além disso, verificou-se que esta combinacdo de parametros
geomeétricos conduziu a um escoamento gas-liquido com valores intermediarios de
coeficiente de arrasto (Cp), sugerindo condicbes amenas de cisalhamento. Atravées

da estimativa da velocidade de cisalhamento média (y,) para a melhor geometria

em termos de transferéncia de oxigénio, observou-se uma variagcao entre 1500 e
2400 s, sendo estes valores da mesma ordem de grandeza quando comparados a
outros biorreatores airlift. Esses resultados reforgam a viabilidade de utilizagdo desta

geometria em aplica¢cdes com microrganismos sensiveis ao cisalhamento.

Palavras-chave: biorreator airlift, regido de mistura, geometria, hidrodinamica,

transferéncia de oxigénio, velocidade de cisalhamento média.



ABSTRACT

The performance of pneumatic bioreactors is highly related to their
geometric characteristics, such as the bottom clearance, riser to downcomer cross
sectional area ratio, liquid height and the gas-liquid separator design. Although new
geometries have been proposed, it is still necessary deeper studies to obtain more
adequate reactor projects for bioprocess applications. This study evaluated the
influence of the gas-liquid separator design on the hydrodynamics and oxygen
transfer of 10-L concentric-tube airlift bioreactors, using Newtonian and non-
Newtonian fluids and in order to define the better set of geometric characteristics. To
reach this aim, the gas-liquid separator openness angle (a) varied from 30°to 90°
and the volume fraction of fluid present on the gas-liquid separator section (FV_gLs)
varied from 0.10 to 0.30. The results indicated that for both fluids (Newtonian and
non-Newtonian), the overall volumetric oxygen transfer coefficient (k.a) increased
with the increase in a and a decrease in FV_gs. Meanwhile, this gas-liquid separator
geometry caused low global gas hold-up (gg), suggesting the reduction of mean
bubble diameter (dg) for this condition. Operating with the non-Newtonian fluid at 5.0
vvm, the best gas-liquid separator geometry (a=90% FV | c.s=0,10) exhibited k.a and
£ of 0,017 s and 0,11, respectively. Moreover, this set of geometric characteristics
lead to a gas-liquid flow with intermediate values for the drag coefficient (Cp),
suggesting moderate shear conditions. For the best geometry, the average shear
rate varied from 1500 to 2400 s™, in a similar range when compared to other airlift
bioreactors. These results indicate the feasibility to use this bioreactor geometry in

applications with shear-sensitive microorganisms.

Keywords: airlift bioreactor, gas-liquid separator, geometry, hydrodynamics, oxygen
transfer, shear rate.
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1 INTRODUCAO

Em um processo biotecnolégico, a etapa mais importante corresponde
a reacao bioquimica que gera o produto de interesse. Este estagio do bioprocesso &
conduzido em equipamentos conhecidos como biorreatores, reatores bioquimicos ou
fermentadores, sendo que todo o projeto e desenvolvimento do bioprocesso, 0 que
inclui etapas de separacgdo, sistemas de utilidades (energia, agua de resfriamento e
vapor) e controle de processo, sao realizados em funcéo destes dispositivos (Chisti,
1989).

Por definicdo, biorreatores sao equipamentos que permitem a
conversdo de matérias-primas em bioprodutos, através de reacdes necessariamente
catalisadas por microrganismos, enzimas, células animais ou células vegetais.
Portanto, a principal funcdo de um reator bioquimico € garantir as condicdes
adequadas de temperatura, pH, concentracdo de nutrientes e de oxigénio (no caso
do cultivo de organismos aerébios) para a obtencdo do produto desejado. Logo, o
projeto de um biorreator deve considerar a cinética da reacdo bioquimica, a
hidrodinamica (transferéncia de quantidade de movimento, relacionada a capacidade
de mistura do sistema), a demanda de oxigénio do processo e a capacidade de
transferéncia de oxigénio do equipamento, além de aspectos operacionais e
estruturais (Chisti, 1989).

Apesar da grande diversidade de modelos, os principais exemplos de
biorreatores sdo o tanque agitado e aerado e os biorreatores pneumaticos (coluna
de bolhas e airlift). O biorreator tipo tanque agitado e aerado corresponde a um
tanque cilindrico, equipado com aspersor e impelidores acoplados a um eixo
rotativo. A rotacdo das turbinas promove a mistura e homogeneizacdo do meio de
cultura, enquanto a aeracao é realizada pela injecdo de ar através do aspersor.

Diferentemente, em biorreatores pneumaticos tanto a agitagdo quanto
a aeracao sdo promovidas exclusivamente pela injecdo de ar através do aspersor.
No caso dos biorreatores airlift, a injecdo de ar provoca um escoamento ciclico do
fluido através das duas principais se¢fes do equipamento: as regides de subida e
descida. O principio de funcionamento destes dispositivos baseia-se na diferenca de
densidades entre os fluidos contidos em ambas regides: ao se iniciar a aeracao do

sistema, a dispersdo presente na regido de subida apresenta uma queda em sua
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densidade aparente, escoando de forma ascendente até a parte superior do
biorreator. Entéo, parte das bolhas de ar se desprende da fase liquida, aumentando
a densidade da dispersdo, que escoa da maneira descendente pela regidao de
descida, promovendo a recirculacédo no equipamento.

O desempenho de biorreatores airlift € determinado pela caracterizacao
da sua hidrodindmica e transferéncia de oxigénio, expressos atraves de parametros
como o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, a retencdo gasosa
global, a velocidade de circulacdo do liquido, o tempo de mistura, o coeficiente de
arrasto das bolhas de ar, entre outros. Estes parametros sdo dependentes da vazao
de alimentacdo de ar e do fluido presente no equipamento. Além disso, o
comportamento hidrodindmico dos biorreatores airlift € fortemente influenciado por
sua geometria, exibindo relagcbes complexas entre as variaveis de projeto e de
operacdo e os parametros de desempenho (Merchuk et al., 1996). As variaveis de
projeto incluem a altura de liquido no reator, a razao entre as areas das regides de
descida e subida (Ap/Ar), @ geometria da regido de mistura e o vao livre no fundo do
reator. Apesar do avanco alcancado nos ultimos anos, a relacdo entre estas
variaveis geométricas e os parametros de desempenho ainda nado foi claramente
estabelecida, a fim de ser empregada no projeto e a ampliagdo de escala de
biorreatores airlift (Merchuk et al., 1996; Kilonzo et al., 2007).

A regido de mistura corresponde a secdo mais importante dos
biorreatores airlift, uma vez que possibilita o desprendimento parcial de gas da fase
liguida, promovendo a sua recirculacdo e sendo por isso, conhecida também como
gas-liquid separator. A geometria desta regido determina a retencdo gasosa e a
velocidade de circulacdo do liquido (Merchuk et al., 1996; Gumery, Ein-Mozaffari e
Dahman, 2009), afetando assim a transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a
fase liquida (Kilonzo et al., 2006). Estudos nesta area abordaram a influéncia do
volume de liquido na regido de mistura Mehrnia et al. 2004b; Kilonzo et al., 2006), a
presenca de uma expanséao nesta secédo (Klein et al., 2001; Mehrnia et al. 2004b) e o
diametro desta expansdo (Mehrnia et al. 2004b), no desempenho de biorreatores
airlift de cilindros concéntricos. Entretanto, estes estudos analisaram estas variaveis
de forma independente sem considerar as possiveis interacdes entre elas, de forma
a se determinar a melhor geometria desses equipamentos.

Isto posto, o objetivo deste estudo foi definir a melhor geometria da

regido de mistura de um biorreator airlift de cilindros concéntricos (BACC) operando
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com agua destilada e um fluido ndo-Newtoniano, avaliando assim os efeitos da
fracdo volumétrica de liquido na regido de mistura (FV_grw), do &ngulo desta secéo
(a) e da vazao especifica de ar (®ar) na hidrodindamica e na transferéncia de
oxigénio, através da metodologia de delineamento composto central rotacional

(DCCR).
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Biorreatores

Biorreatores ou reatores bioquimicos sdo equipamentos empregados
na conversdo de matérias-primas em produtos de interesse, através da acao de
biocatalisadores, como microrganismos, enzimas, células animais ou células
vegetais. Estes dispositivos sdo também denominados de “fermentadores” e sua
principal funcdo é proporcionar um ambiente adequado para o desenvolvimento do
processo e, consequentemente, para a obtencdo do produto desejado. Logo, um
biorreator deve oferecer as melhores condi¢cdes de temperatura, pH, concentracao
de nutrientes e de oxigénio, no caso do cultivo de organismos aerébios, de acordo
com as necessidades de cada bioprocesso.

Existem diversos tipos de biorreatores e estes podem ser classificados
de acordo com o tipo de biocatalisador (células ou enzimas), configuracdo do
biocatalisador (livre ou imobilizado em suporte) e a forma de agitacéo do liquido.

O Quadro 2.1 apresenta os principais exemplos de biorreatores.

Quadro 2.1 — Principais exemplos de biorreatores.
(I) Reatores em fase aquosa (cultivo submerso)
(1.1) Células/enzimas livres
Reatores agitados mecanicamente (STR: "stired tank reactor")
Reatores agitados pneumaticamente
Coluna de bolhas ("bubble column")
Airlift
Reatores de fluxo pistonado ("plug flow")
(1.2) Células/enzimas imobilizadas em suporte
Leito fixo
Leito fluidizado
(1.3) Células/enzimas confinadas entre membranas
Reatores com membranas planas
Reatores de fibra oca ("hollow-fiber")

(I Reatores em fase ndo-aquosa (cultivo semi-soli  do)
Reatores estaticos (reatores com bandejas)
Tambor rotativo
Leito fixo
Leito fluidizado gas-sélido

(Adaptado de Schmidell e Facciotti, 2001)
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Apesar da grande variedade destes equipamentos, 0s biorreatores
agitados mecanicamente sao ainda os mais empregados nas escalas de bancada,
piloto e industrial, correspondendo a 90% do total de reatores bioquimicos utilizados
(Schmidell e Facciotti, 2001). Entretanto, os biorreatores agitados pneumaticamente
vém adquirindo relevante importancia no ramo da Biotecnologia, devido a sua alta
capacidade de transferéncia de oxigénio, baixo consumo de energia e baixos custos
de operacdo e construcdo (Cerri, 2005), tornando-os como uma alternativa
interessante ao modelo convencional. A principal caracteristica dos reatores
pneumaticos reside no fato da agitagdo do meio liquido ser promovida
exclusivamente pelo borbulhamento de gas (ar ou oxigénio puro). Existem dois tipos
destes reatores bioquimicos: o biorreator coluna de bolhas e o biorreator airlift.

2.1.1 Biorreator agitado mecanicamente e aerado

O biorreator agitado mecanicamente (STR — “stirred tank reactor”) é
também conhecido como biorreator tipo tanque agitado e aerado ou fermentador
convencional (Figura 2.1). Corresponde a um tanque cilindrico equipado com
chicanas (“baffles”), cuja funcdo é evitar a formacgéo de vértices durante a agitacao
do liquido e assim melhorar a homogeneizacdo do meio. A agitacdo é promovida
pela rotacdo de um ou mais impelidores acoplados a um eixo rotativo e a aeragéo é
realizada pela injecdo de gas através de um aspersor localizado no fundo do
biorreator. Dentre os diversos modelos de impelidores, a turbina de seis pas planas
ou turbina tipo Rushton (Figura 2.2 ) apresenta o melhor desempenho em termos de
transferéncia de oxigénio e homogeneizacdo do meio (Asenjo e Merchuk, 1995).
Caracteristicas como facilidade de ampliagdo de escala, boa mistura e transferéncia
de oxigénio e os varios tipos de impelidores alternativos disponiveis fizeram do

“STR” o biorreator mais utilizado industrialmente (Zhong, 2011).
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Figura 2.1 — Esquema de um biorreator convencional dotado de um sistema de multiplos
impelidores.

v-l."

(Schmidell e Facciotti, 2001)

Figura 2.2 — Foto de uma turbina de seis pas planas

(Thomasi, 2010)

2.1.2 Biorreator coluna de bolhas

O reator coluna de bolhas corresponde ao biorreator de maior
simplicidade de construcdo. Trata-se basicamente de uma dorna cilindrica, equipada
com um distribuidor de gas na base, por onde o ar é aspergido na forma de bolhas
em uma fase liquida ou em uma suspenséo liquido-sélido (Kantarci, Borak e Ulgen,
2005). Sdo empregados como sistemas de contato multifasico e como reatores em
processos quimicos, bioguimicos, metalurgicos e petroquimicos (Kantarci, Borak e
Ulgen, 2005). Na literatura sdo encontrados diversos estudos sobre aplicagbes
biotecnolédgicas deste tipo de biorreator, como na producdo de tienamicina (Arcuri,
Slaff e Greasham, 1986), glucoamilase (Federici, Petruccioli e Miller, 1990); acido

acético (Sun e Furusaki, 1990), anticorpos monoclonais (Rodrigues et al., 1999),
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metabdlitos secundarios de plantas (Bordonaro e Curtis, 2000), taxol (Son et al.,
2000) e celulases (Cunha et al., 2012). Essa grande variedade de aplicacdes dos
reatores coluna de bolhas €& consequéncia de caracteristicas como elevadas
transferéncias de calor e massa e baixos custos de manutencéo e operacao quando
comparados ao biorreator convencional (Kantarci, Borak e Ulgen, 2005). A Figura

2.3 ilustra um esquema deste biorreator.

Figura 2.3 — Esquema de um biorreator coluna de bol  has.

Injegao de ar

(Acervo pessoal)

Em geral, os reatores coluna de bolhas sdo construidos com uma
relacdo altura-diametro igual a 5. Entretanto, quando se trata de bioprocessos esta
razdo varia de 2 a 5. Apesar de simples, o projeto destes equipamentos requer a
compreensao do escoamento multifasico em seu interior, sendo recentemente alvo
de consideravel atencdo devido a complexidade de sua hidrodindmica e sua
influéncia sobre as caracteristicas de transporte (Kantarci, Borak e Ulgen, 2005).
Além disso, os parametros de desempenho sdo fortemente influenciados pelo
regime de escoamento predominante. A literatura aponta a existéncia de trés
regimes: o0 homogéneo ("bubbly flow”), o heterogéneo (“churn-turbulent”) e o regime

intermitente (“slug flow”) (Hyndman, Larachi e Guy, 1997).
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Figura 2.4 — Esquema dos regimes de escoamento em u  m reator coluna de bolhas:
(a) homogéneo; (b) heterogéneo; (c) regime tipo int  ermitente.
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(Bouaifi et al., 2001)

O regime homogéneo é observado para velocidades superficiais do gas
inferiores a 5 cm.s™ (Hills, 1974), no qual tem-se a presenca de pequenas bolhas de
tamanho uniforme (Schumpe e Grund, 1986). Neste tipo de regime, praticamente
nao existe coalescéncia ou quebra de bolhas de gas, sendo o didmetro destas
bolhas determinado pelas propriedades do sistema e pelo design do aspersor
(Thorat e Joshi, 2004).

Quando a velocidade superficial do gas atinge valores superiores a 5
cm.s™ estabelece-se o regime turbulento, no qual séo observadas grandes bolhas de
gas de tamanhos nao uniformes e que apresentam pequenos tempos de residéncia
(Kantarci, Borak e Ulgen, 2005). De acordo com Matsuura e Fan (1984), este regime
consiste de uma mistura de bolhas com diametro variando de poucos milimetros até
alguns centimetros. Essas bolhas sdo formadas devido a coalescéncia, sendo este
regime conhecido também como regime de bolhas coalescidas (“coalesced bubble
flow regime”). Além disso, este tipo de escoamento € observado em colunas
industriais de grande diametro (Hyndman, Larachi e Guy, 1997).

O regime intermitente é observado em colunas de pequenos diametros

nas quais o gas encontra-se a elevadas vazées (Hyndman, Larachi e Guy, 1997).
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2.1.3 Biorreator airlift

A principal diferenga entre o reator coluna de bolhas e o reator airlift
esta relacionada ao escoamento do liquido: enquanto o reator coluna de bolhas
apresenta um movimento aleatério do liquido devido ao fluxo ascendente de gas,
nos reatores airlift verifica-se um escoamento ciclico do fluido, sendo por isso
designados reatores de circulacéo ou “loop reactors” (Schmidell e Facciotti, 2001).
Este escoamento ocorre através de canais especificamente projetados para este
propésito (Merchuk e Gluz, 1999), que dividem os reatores airlift em quatro regioes:

» Subida (“riser”): corresponde a regido na qual o gas é borbulhado no
reator e por onde o fluido escoa ascendentemente;

» Descida (“*downcomer”): regido paralela ao riser, por onde o fluido
escoa descendentemente;

* Mistura ou separacdo do gas (“gas-liquid separator”): conexao no
topo do biorreator entre o riser e o downcomer;

» Base: ligag&o entre o riser e o downcomer pelo fundo do reator.

A circulacdo do meio reacional ocorre devido a diferenca de densidade
entre os fluidos contidos no riser e no downcomer. Inicialmente, a injecdo de gas na
regido de subida faz com que o meio reacional apresente uma diminuicdo de
densidade aparente, devido a retencao de grande parte do gas na fase liquida. Essa
porcao de fluido entdo escoa de forma ascendente, atingindo o topo do biorreator,
onde ocorre o desprendimento de parte do gas retido na fase liquida. Com isso, a
densidade da dispersdo aumenta, escoando descendentemente pela regidao de
descida. Ao atingir a base do biorreator, o fluido se depara com uma regiao de baixa

pressao, recirculando entéo pelo biorreator.
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Figura 2.5 — Desenho das regides de escoamento de u  m biorreator airlift.

Injegao de ar

(Acervo pessoal)

Baseando-se na localizacdo das regidbes de subida e descida, os
biorreatores airlift séo divididos em duas categorias (Chisti, 1989):

» Airlift de circulacdo externa (Figura 2.6): nestes equipamentos, as
regides de subida e descida encontram-se em compartimentos distintos, ligados por
secdes horizontais no topo e na base. Devido a sua geometria, alcancam
praticamente o total desprendimento de gas na regido de mistura, promovendo
assim uma grande diferenca de densidades entre o riser e o downcomer. Como
consequéncia, verifica-se uma baixa recirculacdo do gas com uma elevada
velocidade de circulacao do liquido. Esse fenébmeno proporciona boas condi¢ces de
mistura ao fluido, porém, verifica-se uma baixa transferéncia de massa (Gumery,
Ein-Mozaffari e Dahman, 2009).
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Figura 2.6 — Esquema de um biorreator a irlift de circulacdo externa.
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(Acervo pessoal)

» Airlift de circulagdo interna: neste caso, as regides de subida e
descida encontram-se no mesmo compartimento, sendo separadas pela presenca
de um tubo interno ou draft-tube (airlift de cilindros concéntricos) ou de uma placa
defletora (airlift split-cylinder). Para o biorreator airlift de cilindros concéntricos, o
borbulhamento de gas pode ser realizado tanto na regido interna do tubo quanto na
regido anular. A Figura 2.7 ilustra um esquema do funcionamento dos dois tipos de

reatores airlift de circulacao interna.
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Figura 2.7 — Esquema de funcionamento de biorreator  es airlift de circulacéo interna:
(a) cilindros concéntricos; (b)  split-cylinder.
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Além destes modelos “tradicionais” de biorreator airlift, outras
configuracbes baseadas em modificacbes geométricas foram propostas e estudadas
na literatura a fim de melhorar o desempenho destes equipamentos, atendendo
demandas especificas de determinados processos. Estes projetos alternativos de
biorreatores airlift incluem a utilizagdo de dois tubos internos (Tung et al., 1997,
Behin, 2010); chicanas verticais perfuradas (Galindez-Mayer et al., 2001); promotor
helicoidal de escoamento (Gluz e Merchuk, 1996); leito de matriz fibrosa no
downcomer (Kilonzo, Margaritis e Bergougnou, 2010) e tubo interno convergente-
divergente (Wei, Xie e Xiao, 2000).

Segundo (Chisti, 1998), os biorreatores airlift sdo empregados na
obtencado de bioprodutos como antibiéticos, biopolimeros, acidos organicos, enzimas
e proteinas; no tratamento de aguas residudrias e em culturas de células animais,

vegetais e microalgas.
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2.2 Pardmetros hidrodindmicos de biorreatores airlift

A caracterizacao da hidrodinamica de um biorreator é realizada através
de medidas de parametros que definem o desempenho do sistema no que diz
respeito a transferéncia de quantidade de movimento. A seguir sdo apresentados 0s
parametros hidrodindmicos mais relevantes no projeto e desempenho de

biorreatores airlift.

2.2.1 Velocidade superficial do gas

A velocidade superficial do gas na regiao de subida (Uggr) corresponde
a uUnica variavel operacional disponivel em biorreatores pneumaticos. Este
parametro € definido como a razédo entre a vazao volumétrica do gas (Qg) € a area

da secao transversal da regido de subida (Ag).

Ugsr 2& Eq. 2.1
A

2.2.2 Retengdo gasosa

A retencdo gasosa corresponde a fracdo volumétrica de gas presente
na dispersdo gas-liquido a medida que ocorre a aeracdo do sistema. A retencao
gasosa global (eg) € uma medida da retencdo de gas por todo o biorreator e é
definida como (Chisti, 1989):

Eq. 2.2

onde Vg € 0 volume de gas presente na dispersao gas-liquido e V. é o volume de
liquido.

Além disso, pode-se definir a fracdo de g4s presente em uma
determinada regido do reator, como por exemplo, as retencdes gasosas nas regioes
de subida (er) e descida (ep). Para reatores airlift de secéo transversal uniforme, as
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retencdes gasosas parciais estdo relacionadas com a retencdo gasosa global de
acordo com a Equacéo 2.3 (Chisti, 1989):

. _Arleg + Ay Lgp
° A+ A,

Eq. 2.3

onde Ap € a area da secao transversal da regido de descida. Esta relagdo € exata
para biorreatores airlift de circulacdo interna e também é aplicdvel para reatores
airlift de circulacdo externa quando a altura da dispersdo gas-liquido é
aproximadamente igual no riser e no downcomer (Chisti, 1989).

A retencdo gasosa é um importante parametro para 0 projeto de
biorreatores, pois define o tempo de residéncia do gas no liquido e o volume total do
reator, de acordo com a retencdo gasosa maxima. Além disso, associada ao
didametro de bolha (dg), determina a é&rea interfacial especifica de transferéncia de
massa (a) (Chisti, 1989), conforme a Equacgéo 2.4 :

__ 6%

a=—— Eq.2.4
dB Hl' ge)

2.2.3 Velocidade superficial do liquido (U,)

A circulacdo do meio reacional em reatores airlift ocorre devido a
diferenca de densidades entre os conteudos presentes nas regides de subida e de
descida que escoam através de caminhos definidos. A velocidade superficial média
do liquido é definida como (Blenke, 1979):

— XC

U ===< Eq. 2.5
tC

onde Xc € o caminho percorrido por um elemento de volume de fluido ao longo de
uma volta no biorreator e tc € o tempo de circulacao.
Apesar da existéncia de um valor médio de velocidade de circulacao de

liquido, os valores das velocidades superficiais de liquido nas regibes de subida
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(ULr) e descida (U p) sdo mais determinantes para o desempenho (Chisti, 1989). De
acordo com a equacao da continuidade, tem-se:

U DA =U o DA Eq. 2.6

Apesar de ser controlada pelas retencdes gasosas parciais, a
velocidade de circulacéo do liquido influencia estas variaveis através do aumento ou
reducdo da velocidade de subida das bolhas. Além disso, a circulacdo de liquido
afeta a transferéncia de calor e massa e as forcas cisalhantes, através de relacdes
complexas (Chisti, 1989).

2.2.4 Velocidade linear do liquido (V)

A velocidade linear do liquido (V) ou velocidade intersticial difere da
velocidade superficial, pois o liquido ndo ocupa todo o canal de escoamento, devido
a presenca de gas em parte da dispersdo. As velocidades superficiais e as
velocidades lineares de liquido nas regides subida e de descida relacionam-se de

acordo com as equacdes que seguem (Chisti, 1989):

U
Vy,=—2~ Eq. 2.7
1- &,
U
V,=—=2° Eq. 2.8
LD 1-¢,

2.2.5 Tempo de mistura (t.,) e tempo de circulagdo (tc)

As caracteristicas de mistura de um biorreator sdo importantes para o
Seu projeto e operacgao, pois as velocidades de crescimento do microrganismo e de
obtencdo do produto de interesse dependem das condi¢cdes ambientais oferecidas
pelo equipamento. Logo, a temperatura em todo o biorreator deve estar proxima do
valor 6timo para determinada reacdo bioquimica, assim como o valor do pH e a
concentracdo dos nutrientes (Onken e Weiland, 1983). O grau de mistura é

geralmente descrito através do tempo de mistura (tn), que corresponde ao tempo
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necessario para que uma substancia se distribua de maneira homogénea no reator.
Em geral, a determinagéo deste parametro é realizada através de ensaios tipo pulso,
no qual se acompanha a modificacdo de uma determinada variavel, apos a injecao
de um tracador. Entre as variaveis utilizadas para este propoésito encontram-se a
temperatura, o pH, a condutividade e a absorbancia (Fu, Wu e Lu, 2003).

O tempo de circulacao (tc) corresponde ao tempo necessario para que
um elemento de volume de fluido complete uma volta pelo biorreator, sendo utilizado

no calculo da velocidade superficial do liquido.

2.2.6 Regimes de circulagao

Existem dois tipos de regime de escoamento em biorreatores airlift: o
regime homogéneo e o regime heterogéneo (Gumery, Ein-Mozaffari e Dahman,
2009). O regime homogéneo ocorre em baixas velocidades de alimentacéo de gas,
caracterizando-se por uma distribuicdo uniforme de pequenas bolhas,
proporcionando assim, uma elevada area superficial para transferéncia de massa.
Neste caso, a velocidade do gas é praticamente igual a do fluido, resultando em
baixa ou nenhuma turbuléncia (Gumery, Ein-Mozaffari e Dahman, 2009). A partir do
aumento de velocidade do gas ou do diametro do reator, verifica-se a transi¢cao para
0 regime turbulento, no qual se observa a presenca de bolhas de vérios tamanhos
(Merchuk, 1990). Neste caso, a retencdo gasosa € baixa, uma vez que grandes
bolhas de gas tendem a se distribuir pelo reator, causando a coalescéncia de bolhas
e consequentemente, diminuindo a transferéncia de massa (Gumery, Ein-Mozaffari e
Dahman, 2009). Juntamente com estes dois regimes de escoamento, observam-se
trés padrdes de circulagéo (Figura 2.8).

No Regime I, a velocidade do gas é baixa, fazendo com que a maior
parte das bolhas se desprenda da disperséo na regido de mistura. Por isso, ndo se
observam bolhas na regido de descida. Com o aumento da vazao de gas, verifica-se
a estratificacdo de bolhas, correspondente ao Regime Il (ou regime de transi¢cao).
Neste caso, a velocidade de circulacao do liquido é suficiente para permitir a entrada
de bolhas na parte superior da regido de descida. No Regime Il ocorre recirculacéo
completa de bolhas de gas, devido ao arrasto das bolhas pelo liquido no

downcomer. Deste modo, o aumento da vazdo de gas proporciona um aumento
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gradual na profundidade das bolhas na regido de descida e, consequentemente, a
recirculagdo total do gas no interior do reator.

Figura 2.8 — Regimes de circulacdo em biorreatores  airlift.
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(Adaptado de Gumery, Ein-Mozaffari e Dahman, 2009).

2.2.7 Forgas interfaciais

Quando um corpo (rigido ou deformavel) se movimenta através de um
fluido ou vice-versa, a interagdo entre eles resulta na agdo de forgas interfaciais
sobre o0 corpo em questdo. Essas forgcas ocorrem devido a transferéncia de
quantidade de movimento através da interface, influenciando fortemente os padroes
de escoamento (Silva Janior, 2011), sendo descritas em funcdo da tensdo de
cisalhamento na parede (1p) e da tensdo normal devido a pressédo (p) (Munson,
Young e Okiishi, 1997).

Segundo Silva Junior (2011), a principal forca interfacial no
escoamento gas-liquido em biorreatores coluna de bolhas é a forca de arrasto
(“drag”), que corresponde a componente da forca resultante atuante na direcdo do
escoamento. A componente normal ao escoamento é denominada de forca de

sustentacao (“lift") e esta relacionada ao movimento lateral do corpo que escoa
atraves do fluido (Silva Janior, 2011).
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Conhecendo-se os perfis das tensdes de cisalhamento e normais ao
corpo é possivel determinar as forcas de arrasto e de sustentacdo (Figura 2.9),

atraves das Equacbes 2.9 e 2.10:

Figura 2.9 — Representacao das forcas de pressdo e  cisalhamento atuando em um elemento de
area infinitesimal em um corpo imerso em um fluido.

y
pdA
=]
T=dA
u ™
. dA
JW
8
x
(Munson, Young e Okiishi, 1997)
dF, = plALtos@) + 7, [dALsen(H) Eqg. 2.9
dF, =-pldAlser(d) + 1, [dAlcosp) Eq. 2.10

Portanto, o0 médulo das forcas de arrasto (D) e de sustentacéo (L) que

atuam sobre o corpo séao:
D= jin = j‘o[d:os(e) [HA+ fp Ber(d) [HA Eq. 2.11

L= §F, =- pser(d) @A+ f, [tosE)HA Eq. 2.12

A aplicagdo das Equacdes 2.11 e 2.12 fornece os valores das
componentes x e y da for¢ca atuante sobre o corpo. Entretanto, a sua utilizacdo é
bastante difici, uma vez que informacdes sobre os perfis das tensdes de

cisalhamento e normais sdo de dificil obtencdo. Uma alternativa para contornar esta
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7

limitacdo, € definir coeficientes adimensionais, cujos valores aproximados sao
determinados experimentalmente ou numericamente (Munson, Young e Okiishi,
1997). O coeficiente de sustentacdo (C.) e o coeficiente de arrasto (Cp) sao

definidos como:

CLzl; Eq. 2.13
“pU2CA
2

CD:% Eq.2.14
EE,b[uJZDA

onde A é a area caracteristica do corpo, U é a velocidade relativa entre o corpo e o
fluido e p é a densidade do fluido.

Considerando-se 0 sistema bifasico gas-liquido, existem diversas
correlacdes para a previsdo do coeficiente de arrasto em bolhas esféricas, sendo as
principais apresentadas na Tabela 2.1.

Tabela 2.1 — Correlagfes para a determinagéo do coe ficiente de arrasto em bolhas.

Referéncia Férmula
24 6
i C, =044+ +
White (1974) D Re, 1+ Re,

24
Grace, Wairegi e Nguyen (1976) C, = E [(n_.,. Ols[Ret?,GW)

24
Ishii e Zuber (1979) Cp = [fL+ 015[Re%”)
Re,,
onde:
-U, |
Re, = Ao -V [, = niimero de Reynolds da bolha (-);
M
-U, |[d
Re, = pUo-U, [, = nimero de Reynolds da “mistura” (gas-+liquido) (-).

Hn,
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2.2.8 Velocidade de cisalhamento

Ao serem cultivadas em biorreatores, as células sdo expostas a um
ambiente repleto de forgas hidrodinamicas, como o cisalhamento. A intensidade
destas forcas pode causar a perda de viabilidade celular, ruptura e morte celular.
Entretanto, uma condi¢cdo que proporcione uma baixa tensdo de cisalhamento pode
limitar as transferéncias de calor e massa e o grau de homogeneizacdo do meio,
comprometendo o desenvolvimento celular e a biossintese do produto de interesse.
Mesmo com a selecéo de células resistentes a elevadas tensdes de cisalhamento é
necessario que o biorreator seja projetado e operado de maneira a oferecer um
ambiente fisico-quimico adequado aos microrganismos.

A magnitude do cisalhamento € expressa em termos da tensédo de

cisalhamento (1) que é funcéo da velocidade de cisalhamento (y), cuja relagéo para

fluidos Newtonianos € dada por:

T=uly Eq. 2.15

Analogamente para fluidos ndo-Newtonianos, tem-se:

r=KJ" Eq. 2.16

onde:
M: viscosidade dinamica do fluido (Pa.s);
K: indice de consisténcia (Pa.s");

n: indice de escoamento (adimensional).

A velocidade de cisalhamento depende da posi¢céo no biorreator, sendo
por isso caracterizada em termos de valores meédios ou maximos no biorreator. Shi,
Riba e Angelino', citado por Cerri (2009), verificaram que a velocidade de

cisalhamento média (y,,) tem sido avaliada de acordo com quatro tipos de analise:

tedrica, intuitiva, analégica e correlativa; sendo as duas Ultimas as mais

empregadas.

1 SHI, L. K.; RIBA, J. P.; ANGELINO, HEstimation of effective shear rate for aerated non-Newtonian
liquidsin airlift bioreactors. Chem. Eng. Commun., v. 89, p. 25-35, 1990.
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Baseados na analise por analogia, Nishikawa, Kato e Hashimoto (1977)

descreveram a velocidade de cisalhamento média (y,,) como func¢éo da velocidade

superficial do gas (Ug), de acordo com a Equacéo 2.17 :

Vm =50000U Eq. 2.17

Esta equacdo € vélida para biorreatores coluna de bolhas operando na
faixa de 0,04<Uq<0,10 m.s™. Para a faixa de operacdo 0,008<Us<0,04 m.s™, os

autores propuseram a seguinte equacao:

¥,, =1000 2° Eq. 2.18

Neste estudo, os autores analisaram sistemas n&do-Newtonianos por
analogia a fluidos Newtonianos, utilizando o coeficiente convectivo de transferéncia
de calor (h) da serpentina do biorreator como parametro caracteristico.

Chisti e Moo-Young (1989) incluiram o fator de correcdo (Ar+Ap)/Ar Na
Equacéo 2.17, de maneira a considerar a diferenca entre os biorreatores coluna de

bolhas e airlift.

Vo =B EE%} We Eq. 2.19

Utilizando um biorreator airlift de cilindros concéntricos de escala de
bancada de 5 L, Cerri et al. (2008) correlacionaram a velocidade de cisalhamento

meédia (y,,) com parametros reologicos do fluido e com a velocidade do gas na

regido de subida, realizando uma analise por analogia entre o coeficiente

volumétrico de transferéncia de oxigénio e a velocidade de cisalhamento.

v, = (1641010° W 2% K '0213)%'1 Eq. 2.20

7, = (44950102 W 0 1 o) Eq. 2.21

A Equacédo 2.20 é valida para velocidades de gas na regidao de subida

inferiores a 0,05 m.s™, enquanto a Equacdo 2.21 representa a faixa de Uggr superior
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a 0,05 m.s’. Ambas equacdes foram propostas para fluidos ndo-Newtonianos com
0,180<K<1,833 (Pa.s") e 0,234<n<0,461.

Thomasi, Cerri e Badino (2010) aplicaram a mesma metodologia
desenvolvida por Cerri et al. (2008) em biorreatores airlift de cilindros concéntricos
(ACC), coluna de bolhas (CB) e airlift split-cylinder (ASC), obtendo as seguintes

equacdes para o calculo de y, :

ACC: y, =(695010° W 20 K o28)'na Eq. 2.22
CB: y, =(738010° W 0 K ©%°)/n Eq. 2.23
ASC: , = (6650107 W 277 K o2)/n Eq. 2.24

As Equacbes 2.22 a 2.24 foram propostas para valores de Uggr
variando entre 0,02 e 0,07 m.s™, e fluidos ndo-Newtonianos com 0,152<K<1,2
(Pa.s") e 0,27<n<0,46. Dentre os trés modelos de biorreatores pneumaticos
estudados, os autores verificaram maiores valores de velocidade de cisalhamento

para o reator airlift de cilindros concéntricos.

2.3 Demanda e transferéncia de oxigénio em bioprocessos

Entre os bioprocessos industriais, aqueles que envolvem o crescimento
de microrganismos aerdbios ou aerébios facultativos tem obtido grande destaque
(Schmidell, 2001). Como exemplo, tem-se a producdo de antibidticos, enzimas,
vitaminas, fermentos, proteinas recombinantes e o tratamento de aguas residuarias.
A principal caracteristica comum a esses processos € a necessidade de
disponibilizar oxigénio para o desenvolvimento do microrganismo.

A importancia bioquimica do oxigénio estd relacionada a sua
participacdo na respiracdo celular, na qual este elemento é o ultimo receptor de
elétrons na cadeia respiratéria, sendo reduzido a agua, permitindo a reoxidacéo de
coenzimas que atuam na glicélise e no ciclo de Krebs. Através destas reacdes
ocorre o armazenamento de energia sob a forma de moléculas de ATP.

Posteriormente, esta energia € empregada em reacdes de sintese de moléculas, na
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manutencdo da vida celular e no crescimento de biomassa microbiana (Bailey e
Ollis, 1977).

Apesar da importancia, uma das grandes dificuldades em suprir a
demanda de oxigénio em cultivos submersos € a dissolucéo de oxigénio no meio de
cultivo, uma vez que a sua solubilidade em agua é extremamente baixa (8,10 mg/L a
25T e 6,99 mg/L a 35C) quando comparada a solubil idade de outros nutrientes
como fontes de carbono, nitrogénio e fésforo (Schmidell, 2001). Logo, o correto
dimensionamento do sistema de transferéncia de oxigénio é crucial para assegurar a
manutencao da atividade respiratéria de um conjunto de células, garantindo assim o
bom desempenho dos bioprocessos aerdbios.

A transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a fase liquida e
posteriormente para o interior de uma célula envolve diversas resisténcias (Figura
2.10).

Figura 2.10 — Esquema das resisténcias associadas a  transferéncia de oxigénio em
bioprocessos.

o Peliculas de fluido
estagnado Reacao
bioquimica

Bolha
de ar

i\
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Meio de cultive

Interface
- gas-liquido

(Schmidell, 2001)

O problema do transporte de oxigénio pode ser dividido em trés etapas:
transferéncia da fase gasosa para a fase liquida (resisténcias 1 a 3); difusdo pelo
liguido até a célula (resisténcia 4); e consumo de oxigénio no interior da célula
(resisténcias 5 a 8) (Schmidell, 2001).
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A primeira resisténcia ao transporte de O, corresponde a difuséo
através de uma pelicula de gas estagnado no interior da bolha de ar (resisténcia 1).
Em seguida, o fluxo de massa deve superar a resisténcia 2, referente a interface
gas-liquido. Por fim, verifica-se a presenca de uma barreira relativa a presenca de
uma pelicula de liquido estagnado exterior a bolha de ar. Dados da literatura
permitem inferir que a resisténcia 1 é desprezivel, devido a intensa agitacdo
molecular do oxigénio na fase gasosa. Da mesma maneira, a resisténcia devido a
interface gas-liquido € normalmente desconsiderada, a menos que substancias com

hY 7

a capacidade de aderir a superficie, como é o caso de alguns antiespumantes,
estejam presentes no meio. Logo, a resisténcia referente a pelicula de liquido
estagnado é a barreira dominante nesta etapa, sendo funcéo da difusividade de O,
no meio e da espessura da camada de fluido estagnado (Schmidell, 2001).

Em sequéncia, tem-se a resisténcia relativa a difusdo de oxigénio até
as células (resisténcia 4). Normalmente, a boa agitagcdo do meio de cultura, faz com
gue a conveccao seja 0 mecanismo de transporte predominante. Logo, esta barreira
pode ser desprezada. Entretanto, esta hipotese ndo € valida quando sao
empregados fluidos extremamente viscosos (Schmidell, 2001).

A etapa de consumo de oxigénio inicia com uma resisténcia devido a
existéncia de uma camada de liquido estagnado ao redor da célula (resisténcia 5),
seguida da resisténcia imposta pela membrana celular (resisténcia 6), difusdo de
oxigénio no interior da célula (resisténcia 7) e finalmente, a resisténcia associada a
taxa de consumo de oxigénio (resisténcia 8) (Schmidell, 2001). A resisténcia 5 é
desprezada devido a grande area de células expostas ao meio liquido. A difuséo do
oxigénio atraves da membrana celular e no interior da célula ndo apresenta
resisténcia significativa, pois a membrana celular ndo oferece dificuldades a difusao
do oxigénio e ha uma grande superficie de células expostas ao meio ambiente.
Logo, o efeito da resisténcia devido a taxa de reacdo de respiracao (resisténcia 8)

predomina sobre as demais resisténcias.
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2.3.1 Transferéncia de oxigénio

O equacionamento da transferéncia de oxigénio baseia-se na teoria
das duas peliculas estagnadas (Schmidell, 2001). Considera-se uma bolha de ar
suspensa no meio liquido, na qual verifica-se a presenca de uma pelicula estagnada
de ar entre a interface gas-liquido e o seio gasoso. Este sistema apresenta uma
resisténcia a transferéncia de oxigénio correspondente ao inverso do coeficiente de
transferéncia de massa da camada gasosa (Kg), parametro definido como a razéo
entre a difusividade do oxigénio e a espessura da camada de ar estagnado. Logo, o
transporte de massa ocorre por mecanismo difusional, cuja forca motriz € o
gradiente entre as pressdes parciais de oxigénio no interior homogéneo da bolha (pg)
e na interface (p;) (Figura 2.11).

De maneira similar, considera-se uma pelicula de liquido estagnado
que circunda a bolha de ar. Esta camada apresenta uma resisténcia ao transporte
de massa, definida como o inverso do coeficiente de transporte na camada liquida
(kL). A forca motriz para a transferéncia de massa € definida como a diferenca entre

as concentracfes de oxigénio na interface (C;) e no meio liquido (C,) (Figura 2.11).

Figura 2.11 — Esquema da interface gas-liquido com  as duas peliculas estagnadas.
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(Schmidell, 2001)
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O fluxo de oxigénio através da interface gas-liquido é definido como a
razdo entre gradiente de concentracfes e a resisténcia ao transporte de massa.
Considerando-se que a transferéncia de massa esteja em estado estacionario e que
a concentracdo de oxigénio nas camadas estagnadas seja descrita por um perfil

linear, o fluxo de oxigénio é descrito como:

No, =k, tH{p, - p;) =k HUP, -p,) Eqg. 2.25

ou em termos de concentracgoes:

No, =k, 0Cs-C,) =k 0C, -C) Eq. 2.26

onde:

No2: fluxo de oxigénio (gO/m?.h);

kg: coeficiente de transferéncia de massa da pelicula gasosa (m/h);

k_: coeficiente de transferéncia de massa da pelicula liquida (m/h);

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

pi: pressao parcial de O, na interface gas-liquido (atm);

pL: pressao parcial de O, em um gas em suposto equilibrio com a concentracao C de
oxigénio no seio liquido, de acordo com a Lei de Henry (atm);

H: constante de Henry (gO./m3.atm);

Cs: concentracdo de saturacdo ou concentracdo de O, dissolvido no liquido em
equilibrio com pg, de acordo com a Lei de Henry (gO2/m?3);

Ci: concentragdo de O, dissolvido em equilibrio com p; (gO2/m3);

C: concentracao de O, no meio liquido (gO2/m3).

Apesar de descrever os fendmenos fisicos envolvidos, ndo € possivel
utilizar as Equacbes 2.25 ou 2.26 para quantificar a transferéncia de oxigénio. Nao
h& condicbes de se obter os valores da concentragdo (ou pressdo parcial) de
oxigénio na interface gas-liquido (Schmidell, 2001). Logo, a solucdo é utilizar um
coeficiente global de transferéncia de oxigénio, que leve em consideracdo a soma

das resisténcias das duas peliculas (Equacédo 2.27 e Equacao 2.28).
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K. = 1 Eq. 2.27
" (k) + Wk, H)
1
K. = Eq. 2.28
¢ Wky)+(H/Kk)
Portanto, tem-se:
No, = Ky LPy - PL) Eq. 2.29
Ng, =K [(Cs-C) Eqg. 2.30

Em sistemas de dissolucdo de oxigénio em caldos fermentativos, a
resisténcia ao transporte de massa na fase gasosa € desprezivel comparada a da
fase liquida, ou seja, o valor de kq € muito maior que o de k.. Logo K =k, e o fluxo de

oxigénio é escrito como:

N, =k [(Cs-C) Eq. 2.31

O fluxo de massa é definido em termos de unidade de area interfacial
de troca de massa. Essa area é de dificil determinacdo, uma vez que existe um
namero elevado de bolhas suspensas no meio liquido. Logo, define-se um novo

parametro:

Q= areainterfacialdetransferéciademassgm?)

- Eq. 2.32
volumetotal deliquido (m?3)
A taxa de transferéncia de oxigénio é definida como:
n,, la=kal(Cs -C) Eq. 2.33

onde:
No2.a: taxa de transferéncia de oxigénio (gO,/m3.h);

k.a: coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (h™).
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Por fim, quando a transferéncia de oxigénio ndo se encontra no estado

estacionario, a variacdo da concentracdo de oxigénio no meio liquido é dada por:

oCIj_Ct: =k, allC,-C) Eq. 2.34
Portanto, a caracterizacdo do desempenho de um sistema de

transferéncia de oxigénio é realizado através da determinagéo do k a.

2.3.2 Respiragdao microbiana

A importancia da transferéncia de oxigénio decorre do consumo deste
elemento devido a respiracdo microbiana. A velocidade especifica de respiracdo

(Qo2) € definida como:

Q, =~ fi¢

= Eq. 2.35
2 Cx dt

onde:

Qo,: velocidade especifica de respiracao (gO2/gcsiulas-h);

Cx: concentragao celular (gegiulas/m3);

(dC/dt): velocidade de consumo de oxigénio (gO,/m3.h).

A velocidade especifica de respiracdo introduz as caracteristicas
biolégicas do sistema, uma vez que depende do microrganismo utilizado, da
composi¢cdo do meio de cultivo, da velocidade de crescimento do microrganismo e
das condicdes de temperatura e pH da fermentacéo (Schmidell, 2001). Além disso, a
medida que o numero de células aumenta a quantidade demandada de oxigénio
também cresce (Schmidell, 2001). Pirt (1975) sugeriu a seguinte relacdo entre a

velocidade especifica de respiracéo e a concentracao celular:

1
Qo, =M, t Cuy Eq. 2.36
0
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onde:
mo: coeficiente de manutencédo para o oxigénio (gO2/gcelulas-h);
Yo: fator de conversao de oxigénio para células (gceiuas/g02);

Ux: (1/Cx)(dCx/dt) = velocidade especifica de crescimento celular (h™);

2.3.3 Analise conjunta da transferéncia e do consumo de oxigénio

Durante o crescimento de um microrganismo, observa-se tanto a
transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a fase liquida, quanto o consumo
deste elemento pelo microrganismo através da respiracdo microbiana. Logo, o

balanco de oxigénio na fase liquida é descrito por:

dC

m =k alCs-C)-Q,, [Cx Eq. 2.37

A Equacéo 2.37 pode entdo ser utilizada para a definicdo da estratégia
de operacdo de um cultivo aerdbio, considerando-se dois estilos de operacéo
(Schmidell, 2001).

O primeiro estilo de operagdo corresponde a manutencdo de uma
concentracdo constante de oxigénio no meio, monitorada através da utilizacdo de

um eletrodo. Neste caso, a Equacao 2.37 é reescrita como:

k al(Cs-Ce) =Qq, [CX Eq. 2.38

onde Cc é o valor constante da concentragdo desejada (gO./m3). Dessa forma, tem-
se:

_ Qo, (X

k.a=
(Cs-Ce)

Eq. 2.39

Portanto, para se manter o valor de concentracdo de O, no meio
constante é necessario variar o ki a proporcionalmente a variacdo de Qo,.Cx. Esta
estratégia de operacdo acarreta em investimentos em sistemas de controle,

utilizando-se a frequéncia de rotacdo do eixo do agitador (no caso de biorreatores
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convencionais) e a vazao de ar como variaveis de controle. Além disso, proporciona
uma economia de energia no processo (Schmidell, 2001).

A segunda opcédo de operacao do cultivo corresponde a determinacéo
do valor de k,a para o instante de maximo valor de demanda de oxigénio pelo
processo (maior Qp..Cx). Baseado nisto, dimensiona-se o sistema de transferéncia
para oferecer essa condicdo de transferéncia de massa desde o inicio da
fermentacdo. Logo, a concentracdo apresentara uma variacdo ao longo do tempo,
atingindo um valor minimo no instante de maximo Qgu..Cx. Apesar do menor
investimento em sistema de controle, essa estratégia implica em maior gasto
energético (Schmidell, 2001).

2.4 Modificagbes geométricas em biorreatores airlift de circulagéo interna

O desempenho de biorreatores airlift, expresso na forma de variaveis
hidrodinamicas, apresenta uma dependéncia complexa em relacdo as variaveis de
operacdo e de projeto (Figura 2.12). A Unica variavel operacional disponivel em
biorreatores airlift € a vazdo de gas (Figura 2.12), enquanto que as variaveis de
projeto compreendem a razao entre as areas das regides de subida e de descida, o
vao livre na base e a geometria (design) da regido de mistura (Figura 2.13). Além
disso, a geometria do aspersor de gas também influencia o desempenho dos
biorreatores. A seguir, sdo apresentados estudos relativos a melhoria de
biorreatores airlift de circulagdo interna através de modificagbes geométricas.



Figura 2.12 — Diagrama das intera¢cdes entre paramet  ros hidrodinamicos e variaveis de
operacdao e de projeto.
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Figura 2.13 — Esquema de um biorreator  airlift de cilindros concéntricos com as suas
respectivas regifes de escoamento.
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(Adaptado de Gumery, Ein-Mozaffari e Dahman, 2009)

2.4.1 Razdo entre as areas das regides de descida e subida (Ap/Ar)

Ouyoung, Chisti e Moo-Young (1989) investigaram o comportamento
da retencdo gasosa global em um biorreator airlift de cilindros concéntricos com
injecdo de gas pela regido anular, utilizando agua de torneira e solugdes salinas com
fibra de celulose. Variando-se Ugg de 0,01 a 0,04 m.s™ e utilizando-se duas relacdes
entre areas de escoamento (0,242 e 0,452), os autores verificaram que um
decréscimo em Ap/Ar acarretou em aumento da retencdo gasosa global, ocasionado
pela diminuicdo da circulacdo do liquido e, consequentemente, da velocidade da
bolha de gas na regido de subida. Os autores compararam os resultados de gz em
funcdo de Ugr e Ap/Ar fornecidos pela Equacdo 2.40 com valores experimentais,

obtendo-se um excelente concordéancia, conforme apresentado na Figura 2.14 :

-28
£, = 121[€1+%] Wi Eq. 2.40



49

Figura 2.14 — Comparacéo entre os resultados experi  mentais de Ouyoung, Chisti e Moo-Young
(1989) e valores previstos pela Equacgéo 2.39.
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(Ouyoung, Chisti e Moo-Young, 1989)

Wongsuchoto, Charinpanitkul e Pavasant (2003) estudaram a variacéo
do diametro de bolha em biorreatores airlift com aspersor de 14 furos na regiao
anular. Neste estudo, utilizou-se agua como fase liquida e os valores de Ap/Ar
avaliados foram 0,067, 0,43 e 1. Os autores verificaram que para valores de Ugr
inferiores a 0,0296 m.s' a razdo de éareas de escoamento ndo afetou
significativamente o tamanho das bolhas. Entretanto, para valores elevados de
velocidade do gas, a razdo geométrica Ap/Ar afetou significativamente o diametro
das bolhas, cujo menor valor observado foi de aproximadamente 4,0 mm para um
biorreator com Ap/Ar = 0,43.

Mehrnia et al. (2004b) avaliaram o efeito de variaveis operacionais e
geomeétricas na hidrodinamica e na transferéncia de massa de um biorreator airlift de
circulacdo interna, utilizando microemulsdo de agua em querosene (20:80).
Constatou-se que a diminuicdo da razdo Ap/Ar melhorou a capacidade de
transferéncia de oxigénio e de mistura do sistema, de acordo com as correlacdes

descritas pelas Equacgdes 2.41 e 2.42.
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A

02337
— -0364 AD HR
LR Y

onde Hg/Dg € a relacéo altura-diametro do biorreator, As/A é a razao entre as areas

04526 00169 0518
k.a= 099U ) *** [Ei] [EE_J [ﬁ%j (c,) Eq. 2.41
R

13493

0185
EE%] fic,) Eq. 2.42

da secéo transversal da regido alargada de mistura e do restante do reator, e C; é a
raz&o entre o diametro do reator e o vao livre na base.

Ruen-Ngam et al. (2008) avaliaram a distribuicdo axial do diametro de
bolha em uma solucédo salina (30 ppt) empregando um biorreator airlift de 17 L. Os
autores verificaram que para valores de Ugr inferiores a 0,015 m.s, a razdo entre
areas nao proporcionava diferengas significativas no didmetro médio das bolhas.
Entretanto, para valores de Ugr superiores a 0,015 m.s™, constatou-se que uma
diminuicdo de Ap/Ar acarretava em maiores tamanhos de bolhas, fato explicado pelo
aumento da turbuléncia devido a diminuicdo da area da regido de subida, facilitando

a ocorréncia da coalescéncia de bolhas.

2.4.2 V3o livre na base do reator

O vao livre na base do reator (hg) corresponde a distancia entre a parte
inferior do tubo interno e o fundo do reator. Gavrilescu e Tudose (1998a; b; c)
avaliaram a influéncia desta e de outras caracteristicas geométricas, na
hidrodindmica e na transferéncia de oxigénio de um reator airlift de cilindros
concéntricos em trés escalas (0,07; 2,5 e 5,2 m3), operando com agua destilada.

Segundo Gavrilescu e Tudose (1998a), a diminuicdo de hg provoca um
aumento em ggr € uma queda em ggp. Este fendbmeno ocorre devido a diminuicao na
velocidade do liquido, que proporciona um desprendimento de gas maior no topo do
reator. Na regido de mistura, a retengcdo gasosa mostrou-se independente de hg
para valores de Ugr inferiores a 0,06 m.s™ e hs (v&o livre no topo do reator) menor
que 0,07 m. Por fim, a retencdo gasosa global mostrou-se pouco suscetivel a

variacbes em hg, demonstrando que o comportamento da fracdo de gas das regides
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individuais determina o valor da fracdo global. Baseados em andlise dimensional, os

autores propuseram as seguintes correlagoes:

£ - 8|j_0—3 EBaO,Zl DFI’ 082 EB 019 w 043 D— 010 DR-OJJ
GR

£ — 235 |10>3 @aO,ZO EFr 0,74 BOAI w -114 D— 054 ER-0,24
GD

< — 61.3 EI.O_S m;a0.13 EFr 094 EB 0,36 w -125 D— 0,28 ER-O,25
GRM

gGT - 3&0—3 |]:r. 12 B 013 w 0,20 D— 0,6 m-O,lG

onde:
2 3
(D , .
Ga= %ZR: nimero de Galileo;
M
U ,
Fr =——SR_: nlmero de Froude;
gDy
B = —2-: razdo espacial na base;
DR
hg + Dy . . . .
Y = b : razéo espacial da regido de mistura,;
S
hg . .
T =—+1: razéo espacial no topo;
DR
R= %: razao de resisténcia ao escoamento no downcomer;

Dr: diametro do reator,
ML: viscosidade dinamica da fase liquida,;
Ds: diametro da regido de mistura;

Ay area livre de escoamento no downcomer.

Eq. 2.43

Eq. 2.44

Eq. 2.45

Eq. 2.46

Investigando o desempenho de um biorreator airlift de 6 L operando

com agua destilada, Gouveia, Hokka e Badino (2003) correlacionaram a retencao

gasosa com os grupos adimensionais numero de Froude (Fr), razdo espacial no topo

(T) e razédo espacial na base (B). Neste estudo, verificou-se que o aumento do vao

livre na base do reator (hg) acarretou em um aumento na retencdo gasosa nas
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regides de descida e subida e, consequentemente, na fragdo gasosa global. Apesar
da diferenca de comportamento, os expoentes do adimensional B apresentaram a
mesma ordem de grandeza dos expoentes encontrados por Gavrilescu e Tudose
(1998a).

Ao analisar a circulacdo de liquido no biorreator airlift, Gavrilescu e
Tudose (1998b) verificaram que um aumento de hg acarretou em um incremento na
velocidade superficial do liquido na regido de subida (U.r), devido a grande variacédo
na perda de carga no fundo do reator, especialmente para valores de hg inferiores a
0,16 m. Além disso, verificou-se que o tempo de circulacdo decrescia a medida que
o vao livre na base aumentava. Os autores correlacionaram U g com grupos

geomeétricos adimensionais, obtendo um coeficiente de correlacdo superior a 0,85.

0,01
U g = 157 [Fr %% B [y % [R%® [E;—LJ Eq. 2.47
R

onde v_ € a viscosidade cinematica do liquido.

Trabalhando em escala de bancada, Gouveia, Hokka e Badino (2003)
verificaram que a velocidade superficial do liquido era mais influenciada pela
velocidade superficial do gas na regido de subida em comparacdo aos parametros

geomeétricos, de acordo com o valor dos expoentes da Equacédo 2.48 .

U, = OL7800Fr %% [B %% [T %% Eq. 2.48

Além disso, foi constatado que um aumento em hg proporcionava um
decréscimo em U g, em um comportamento contrario ao observado por Gavrilescu e
Tudose (1998b). Segundo os autores, este fendbmeno € reflexo das diferentes
caracteristicas geométricas dos biorreatores e dos intervalos de Uggr utilizados nos
estudos.

Ao investigar a influéncia de hg sobre a transferéncia de oxigénio,
Gavrilescu e Tudose (1998c) observaram que para valores de Ugg até 0,055 m.s>, o
k.a era independente do véo livre na base do reator. Entretanto, para velocidades do
gas superiores, o0 comportamento padrdo era de pequena queda no k,a com o
aumento de hg. Segundo os autores, quando a variagao no vao livre na base induzia

maiores velocidades de circulacdo do liquido, observava-se um maior nimero de
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bolhas de tamanho inferior ao tamanho médio. Dessa forma, o kia aumentava
devido a maior area interfacial para troca de massa. Além disso, o k,a foi
correlacionado aos parametros geomeétricos, obtendo-se um coeficiente de

correlacéao de 0,91.

Sh= 120410° [Ga’** [Fr ®° (B! [y *0 [T 8 [RO8 Eq. 2.49
onde:

2
Sh= kLa&: numero de Sherwood;

L

D.: difusividade do oxigénio na fase liquida.

2.4.3 Aspersor

A influéncia do aspersor na hidrodinamica e na transferéncia de massa
em biorreatores airlift foi avaliada através de estudos envolvendo o numero e
tamanho dos furos e o tipo de aspersor.

Merchuk et al. (1998) avaliaram a influéncia de dois tipos de
aspersores (cilindrico e placa plana) e do diametro dos furos na velocidade
superficial do liquido, no tempo de mistura e na retencdo gasosa global, em um
biorreator airlift de 12 L, operando com agua do mar. Para os aspersores cilindricos
de vidro poroso (C-3 e C-4), os autores observaram a existéncia de trés regimes de
escoamento para a retencdo gasosa global: homogéneo (a), de transicdo (b) e
heterogéneo (c). Entretanto, para os aspersores cilindricos do tipo tubo perfurado
(C-1 e C-2), a variacdo da retencdo gasosa global é gradual e a transicdo entre os
regimes ndo é brusca (Figura 2.15).
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Figura 2.15 — Grafico da variacdo da retencdo gasos a global para aspersores cilindricos:
(o) C-1; (O) C-2; () C-3; (A) C-4.
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(Merchuk et al., 1998)

Para os aspersores C-3 e C-4, a velocidade superficial do liquido na
regido de subida foi proporcional a retencdo gasosa. Para o regime homogéneo, o
aumento de Uggr praticamente ndo causou modificacbes em U r. Assim que o
regime de transicdo foi atingido, Ugr passou a variar proporcionalmente a Ugg,
sendo este efeito menor para os aspersores C-1 e C-2, cujo diametro do furo era
menor. No regime heterogéneo, tanto a velocidade do liquido quanto a fragéo de gés
mostraram-se independentes da porosidade do aspersor (Merchuk et al., 1998).
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Figura 2.16 — Grafico da variacdo da velocidade sup erficial do liquido na regido de subida para
aspersores cilindricos: ( ©) C-1; (O) C-2; (¢) C-3; (A) C-4.
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(Merchuk et al., 1998)

Ao analisar-se os aspersores tipo placa plana Merchuk et al. (1998)
verificaram que os comportamentos de ez e U.r foram similares aos observados
para os aspersores cilindricos.

Contreras et al. (1999) avaliaram a transferéncia de massa e a
velocidade de cisalhamento utilizando quatro aspersores cilindricos, com tamanhos
de poros variando entre 60 e 1000 um, em um biorreator airlift de 12 L. Para valores
de Ugr inferiores a 0,05 m.s’ (regime homogéneo), verificou-se que o k.a
aumentava com a diminuicdo do tamanho do furo. Entretanto, no regime
heterogéneo, a transferéncia de massa mostrou-se independente do diametro do
poro do aspersor, atingindo um valor maximo de 0,030 s™. Ao se analisar o

comportamento conjunto de k,a e p, os autores verificaram que ndo havia uma

relacdo simples entre estes parametros, em contraposi¢cdo aos dados da literatura
para reatores coluna de bolhas. Além disso, no regime homogéneo, 0s aspersores
de menor tamanho de furo proporcionaram os maiores valores de k.a e as menores
velocidades de cisalhamento, devido a ndo coalescéncia da agua do mar. Logo, as
menores bolhas geradas eram conservadas no reator, aumentando a area interfacial

de troca de massa e consequentemente, a transferéncia de oxigénio.
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Dentre os diversos modelos avaliados na literatura, destacam-se o
aspersor de membrana (Poulsen e Iversen, 1999), placa perfurada (Polli et al., 2002;
Sijacki et al., 2011); anel perfurado (Polli et al.,, 2002; Luo et al., 2011) e placa
sinterizada (Sijacki et al., 2011).

2.4.4 Design na regido de mistura

Choi, Chisti e Moo-Young (1995a; b) verificaram a influéncia do
desenho da regido de mistura na hidrodinamica e na transferéncia de oxigénio de
um reator airlift tipo split de 0,1 m3. Os autores utilizaram prismas acoplados a placa
vertical do biorreator, obtendo quatro diferentes configuracdes (Figura 2.17).

Neste estudo, verificou-se que a configuracdo da regido de mistura
apresentou pouca influéncia sobre egg, uma vez que o0s valores para as
configuracdes (a), (c) e (d) mostraram-se semelhantes. Entretanto, observou-se um
efeito marcante do design sobre a retencdo gasosa da regido de descida, cujos
maiores valores foram obtidos para a configuracdo sem prisma, resultado da menor
capacidade de desprendimento de gas deste dispositivo (Choi, Chisti e Moo-Young,
1995a). Logo, a forca motriz para o escoamento do liquido (diferenca entre as
retencdes gasosas nas regides de descida e subida) foi maior para o biorreator airlift
equipado com o prisma inclinado em 45° (Configuracdao (d)). Entretanto, este
resultado se contrapds ao comportamento observado para U, p, em que o biorreator
sem o0 prisma apresentou a maior velocidade superficial do liquido na regido de
descida. Este efeito contrario foi atribuido a maior perda de carga imposta pela
presenca dos prismas, resultando em uma resisténcia hidraulica ao escoamento do
liquido (Choi, Chisti e Moo-Young, 1995a).
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Figura 2.17 — Desenho de diferentes configuracbes d  a regido de mistura: (a) sem prisma; (b)
prisma inclinado em 45°para o riser; (c) prisma horizontal; (d) prisma inclinado em 45  °parao
downcomer.

Regiao livre de gas

j — Riser

Placa vertical

(a) (b)

Regido livre de gas

~J

Bolsas de ar

(c) (d)

(Choi, Chisti e Moo-Young, 1995a;b)
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A andlise dos valores de ki a indicou a configuracdo sem prisma (@)
como a melhor em termos de transferéncia de oxigénio, seguida pela configuracéo
(c), com a menor transferéncia de massa verificada para o biorreator equipado com
o dispositivo (d). Esse comportamento segue o0 padrdo verificado para a variacéo da
retencdo gasosa global, cujos valores foram decrescentes na ordem (a)>(c)>(d). Os
autores correlacionaram k,a e g com Uggr para cada dispositivo, de acordo com a
Equacdo 2.50 e a Equacdo 2.51. Os parametros obtidos do ajuste séao

apresentados na Tabela 2.2.

E; =0, Eq. 2.50

ka=«xUZ, Eq. 2.51

Tabela 2.2 — Valores dos parametros das Equacdes 2. 49 e 2.50.

Configuracéo o 1 K A
(@) 0,7426  0,8167 0,2289  0,7847
(c) 0,6008 0,7517 0,987  0,0832
(d) 0,5271 0,7340 0,2690 0,1015

(Choi, Chisti e Moo-Young, 1995a)

Klein et al. (2001) investigaram a hidrodinamica de um biorreator airlift
de 30 L, construido com a regido de mistura alargada (diametro maior que o restante
do biorreator) e compararam os resultados com o biorreator airlift padrao (diametro
da regido de mistura igual ao corpo do reator).

Constatou-se que o desenho da regido de mistura néo influenciou egg
ao longo da faixa de velocidades de gas empregada, assim como ggp € V| p para
valores de Ugr inferiores a 0,02 m.s™. Entretanto, para velocidades de gas
superiores, a regido de mistura alargada possibilitou um maior desprendimento das
bolhas de gas, verificada devido a menor retencdo gasosa na regido de descida.
Como consequéncia, a velocidade do liquido na regido de descida mostrou-se maior

para o biorreator com regido de mistura alargada.
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Figura 2.18 — Esquema representativo dos biorreator  es airlift com regido de mistura alargada
(A) e convencional (B).
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(Klein et al., 2001)

Mehrnia et al. (2004a;b) avaliaram a influéncia da abertura da regiao de
mistura em biorreatores airlift, variando a razdo entre as areas de secao transversal
da regido de mistura e do biorreator (As/A). Os autores constataram que o0 aumento
na abertura da regido de mistura diminuia a capacidade de transferéncia de
oxigénio, devido ao decréscimo da retengdo gasosa na regido de descida. Além
disso, verificou-se que um aumento em As/A melhorava a condicdo de mistura do
sistema. Os parametros de desempenho foram correlacionados com variaveis
operacionais e geométricas obtendo-se com coeficientes de correlacdo superiores a
0,98.

0505 H 0015
k a=01919 J&** EE%) EED—RJ [c, Eq. 2.52

R
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As 01974 H 1404
t =05873W 77— —R [C, " Eq. 2.53
A D,

2.5 Andlise da revisdo bibliogrdfica

Na literatura, diversos estudos avaliaram o impacto de modificacdes
geométricas no desempenho de biorreatores pneumaticos, como por exemplo, o
design da regido de mistura. De acordo com Choi, Chisti e Moo-Young (1995a), a
regido de mistura funciona como uma zona de desprendimento de gas e
dependendo do seu design, grande parte do gas proveniente do riser pode recircular
pelo downcomer ou separar-se totalmente da fase liquida, controlando a forca motriz
para o escoamento do liquido. Logo, a geometria da regido de mistura afeta toda a
hidrodindmica e transferéncia de oxigénio dos biorreatores airlift, e o efeito sobre a
performance do reator € uma combinacédo da capacidade de separar gas do liquido
e da sua resisténcia hidraulica (Choi, Chisti e Moo-Young, 1995a). Entretanto, os
estudos realizados até o momento avaliaram as diferentes caracteristicas
geomeétricas da regido de mistura de forma independente, sem considerar as
possiveis interacfes entre elas. Além disso, poucos trabalhos avaliaram expansfes
suaves (com angulo) entre o corpo principal do biorreator e a regido de mistura,
comparando em muitos casos apenas o biorreator airlift “tradicional” (sem expanséao)
com uma geometria de expansao brusca, como nos trabalhos de Klein et al. (2001) e
de Gavrilescu e Tudose (1998a;b;c). Justifica-se, portanto, um estudo com a
abordagem aqui proposta de forma a se determinar a melhor geometria desses

equipamentos.
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3 MATERIAIS E METODOS

3.1 Biorreatores

Os ensaios foram conduzidos em biorreatores airlift de cilindros
concéntricos de 10L de volume util, confeccionados em acrilico. Estes equipamentos
eram compostos por um corpo principal associado a um tronco coénico (Figura 3.1).
O corpo principal do biorreator correspondia a um cilindro com 160 mm de diametro
interno, ao qual se encontrava um cilindro interno concentricamente posicionado
(100 mm de diametro), resultando em uma relacdo entre as areas das regides de
descida e subida igual a 1,44. Foram avaliadas diferentes geometrias da regiao de
mistura, variando-se o angulo (a) e a fracao volumétrica de liquido contida na regiao
de mistura (FV_rm) (Figura 3.1), totalizando-se nove diferentes configuracbes de
biorreatores (Figura 3.2 ), de acordo com a metodologia do Delineamento Composto
Central Rotacional (DCCR). A fragdo volumétrica de liquido na regido de mistura &
definida como a razdo entre o volume de liquido contido na regido de mistura para o

sistema nao-aerado (V. rwv) € 0 volume de liquido total do biorreator (V).

FV gy =— Eq.3.1

O aspersor de gas empregado foi do tipo cruzeta (também
confeccionado em acrilico) com orificios de 0,5 mm de didmetro e espacamento
entre os furos de 5 mm, distribuindo-se ao longo das hastes do aspersor (Badino,
Cerri e Hokka, 2004).

Os biorreatores estavam equipados com medidor/controlador de vazao
de gas (marca Aalborg, modelo GFC37), medidor de pressdo (marca T&S),
analisador (marca Mettler-Toledo O, Transmitter, modelo 4500) e eletrodo de
oxigénio dissolvido (marca Mettler-Toledo, modelo InPro 6100) e sistema de

aguisicao de dados de concentragédo de oxigénio dissolvido em tempo real.



Figura 3.1 - Esquema representativo de um biorreato  r airlift com regido de mistura expandida.

Regiao de
mistura

Corpo
principal

(Acervo pessoal)
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Figura 3.2 — Diferentes configuracdes de biorreator  es airlift avaliadas no presente estudo.

(Acervo pessoal)

3.2 Fluidos

Diferentes fluidos foram empregados de acordo com o0s objetivos a
serem alcancados (avaliacdo da influéncia de geometria de regido de mistura na
hidrodindmica e na transferéncia de oxigénio e estimativa da velocidade de

cisalhamento média), conforme apresentado nas proximas sec¢oes.
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3.2.1 |Influéncia da geometria da regidao de mistura no desempenho de biorreatores airlift de
cilindros concéntricos

Agua destilada e solucdo de goma xantana (2,5 g.L™) suplementada
com 10 g.L™ de bagaco de cana explodido (diametro da particula inferior a 1,0 mm)
foram empregados como fluidos Newtoniano e ndo-Newtoniando, respectivamente,
para a avaliacdo da influéncia da geometria da regido de mistura no desempenho
dos biorreatores airlift. Utilizou-se uma solucdo de goma xantana associada a
particulas de bagaco de cana de agucar, para simular o comportamento nao-
Newtoniano pseudoplastico de caldos fermentativos envolvendo o cultivo de
microrganismos filamentosos para a producdo de celulases a partir de materiais
lignocelulésicos (Cunha, 2011). A viscosidade dinamica da agua destilada
(u=0,871102 Pa.s) e os parametros reolégicos da Lei de Poténcia da solucdo de
goma xantana (indice de consisténcia, K=1,01 Pa.s" e indice de escoamento,
n=0,28) foram determinados a 32T a partir de reogr amas obtidos utilizando-se um
redmetro de cilindros concéntricos digital (Brookfield Engineering Laboratories,
modelo DVIII Ultra).

3.2.2 Estimativa da velocidade de cisalhamento média (y,,)

Para a investigacdo da velocidade de cisalhamento média foram
utilizadas solucdes de glicerol (Tabela 3.1) e de goma xantana (Tabela 3.2), como

fluidos Newtoniano e ndo-Newtoniano, respectivamente.

Tabela 3.1 — Viscosidade dindmica dos fluidos Newto  nianos.
Solucéo de glicerol  p.103 (Pa.s)

Agua destilada 0,87
SG1 6,0
SG2 10,3
SG3 14,2

Tabela 3.2 — Parametros reoldgicos dos fluidos ndo-  Newtonianos.
Solugéo de goma xantana C(g/L) K(Pa.s") n(-)
SGX1 2,0 0,536 0,37
SGX2 2,5 0,961 0,30
SGX3 3,1 1,536 0,26
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3.3 Metodologias para determinagéo de parémetros de desempenho

A seguir sdo apresentadas as metodologias para a determinacédo dos

principais parametros de desempenho de biorreatores airlift.

3.3.1 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio foi determinado
através do método dinamico (Chisti, 1989). Este método consiste em utilizar um
sensor para medir a concentracao de oxigénio dissolvido (OD) no meio liquido, com
sistema de aquisicdo de dados em tempo real. Inicialmente, o sistema foi aerado,
calibrando-se o eletrodo para a condicdo de saturagcdo de oxigénio (100%).
Borbulhou-se entdo nitrogénio no meio para eliminar o oxigénio dissolvido, até a
concentracao igualar-se a zero. Em seguida, alimentou-se o sistema com uma vazao
de ar conhecida, registrando-se os valores de concentracao ao longo do tempo.

A variagdo no tempo da concentracao de oxigénio dissolvido € descrita

por:
dc _ k al{Cs-C) Eq. 3.2
dt
Integrando-se a Equacédo 3.2 de t=t; e C=Cy até um instante qualquer
t, tem-se:
C=C,-(C,-C,) " " Eq.3.3

onde C, é a concentracdo de oxigénio no instante de tempo t=to.

A estimativa do ka através da Equacdo 3.3 fornece resultados
errbneos sobre este parametro. Isso ocorre, pois o eletrodo néo realiza medidas de
concentracdo em tempo real, uma vez que o oxigénio necessita difundir através da
membrana do sensor, até atingir o catodo.

Para contornar esse problema, Aiba, Humphrey e Millis (1973)
propuseram um modelo de primeira ordem para corrigir 0 atraso da resposta do

eletrodo:
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dc,
dt

=k, [{C-C,) Eq. 3.4

onde:

Ce: concentracdo de oxigénio dissolvido medida pelo sensor;

ke: constante de atraso do eletrodo, correspondente ao inverso do tempo de
resposta do eletrodo (Te).

O tempo de reposta do eletrodo foi determinado por um ensaio do tipo
degrau, no qual o sensor foi exposto a uma atmosfera de nitrogénio e em seguida ao
ar atmosférico. Com dados da reposta do sinal do eletrodo em funcédo do tempo,
determinou-se 1T como sendo O tempo necessario para que a concentracdo de

oxigénio medida alcancar 63,2% do valor maximo, conforme mostra a Figura 3.3.

Figura 3.3 — Variacdo da concentracao de oxigéniod issolvido na determinacdo do tempo de
atraso do eletrodo.

Ce =100

75

63,2

Coz (%)

50 +

Te

t(s)

(Acervo pessoal)

Substituindo-se a Equacdo 3.3 na Equacdo 3.4 e integrando-se a

equacao resultante com as condigdes iniciais t=ty € C¢=Ce¢o, Obtém-se:
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C,.=C, [eet) 4 C. - e'kemt'to)) +w me'kemt'to) - e'kLamt'to)) Eq. 3.5
e~ K@

onde:

Ceo: concentracéo de oxigénio dissolvido medida pelo eletrodo na condicao inicial;
Ces: concentracdo de oxigénio dissolvido medida pelo eletrodo na condicdo de
saturagao.

O valor de k a foi obtido ajustando-se a Equacédo 3.5 aos dados de
concentracdo de oxigénio dissolvido em fung¢éo do tempo, utilizando-se o método de
Levenberg-Marquardt (Marquardt, 1963), conhecido o valor de k.. No presente
estudo, o eletrodo de oxigénio dissolvido encontrava-se posicionado na regido de
subida do biorreator airlift.

3.3.2 Retencdo gasosa global (£g)

A retencdo gasosa global (gg) foi determinada através da técnica da
expansao de volume (Chisti, 1989). Esta metodologia consiste no acompanhamento
visual do volume de liquido n&do aerado (V) e do volume da dispersdo gas-liquido
sob condicdes de aeracéo (Vp).

As determinagbes dos volumes de liquido e da dispersdo foram
realizadas empregando-se uma bomba de deslocamento positivo equipada com uma
mangueira de silicone tendo um tubo de vidro (8 mm de diametro) conectado na sua
extremidade. Inicialmente, o tubo de vidro foi posicionado verticalmente em uma
abertura da tampa do biorreator. Em seguida, a bomba peristaltica foi ajustada para
a sua maxima vazdo volumétrica, iniciando-se a descida do tubo de vidro.
Finalmente, ao ser alcancado pela extremidade do tubo, a disperséao gas-liquido (ou
liquido) passou a ser succionada atraves do mesmo, determinando-se assim a altura
da disperséo (ou liquido) na regido de mistura expandida (hp rm OU hi grw).

O volume da disperséo na regido de mistura (Vprm) OU de liquido na
regido de mistura (V_rwv) foram calculados empregando-se as Equacdes 3.6 e 3.7
(Apéndice A ).

71
VD,RM 'Eml:(déwl 'dRM mc 'dé):o Eqg. 3.6
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2[hlcos@) _o

Eqg. 3.7
sen(a)

dRM ~Mc

Onde h é a altura da dispersao ou do liquido (hprv OU hi rv) Na regido
de mistura, dc é o didmetro do corpo principal do biorreator (160 mm) e a é o angulo
da regido de mistura. Conhecendo-se a, dc e h, calculou-se os valores de Vprw (0OU
VL rm) € drmw que satisfizessem as condi¢cdes impostas pelas Equacgdes 3.6 e 3.7,
utilizando-se o Método de Newton-Rhapshon. Em seguida, o volume de gas retido
no biorreator (V) foi determinado como a diferenga entre os volumes da dispersao e

do liquido na regiéo de mistura (Vg =V zy -V qw )-

Finalmente, a retencdo gasosa global foi calculada através da definicdo

dada pela Equacéo 2.2.

Eg. 3.8

3.4 Metodologias para estimativa de pardmetros de desempenho

A seguir, sdo apresentadas as metodologias utilizadas para estimar

parametros hidrodindmicos em biorreatores airlift.

3.4.1 Diametro médio de bolha (ds)

O diametro médio das bolhas foi estimado através de metodologia
proposta por Cerri et al. (2010), com base nos valores do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio e da retencao gasosa global. Inicialmente, calculou-se o

fator g através da Equacao 3.9 .

ke _kaffl-¢)

w_dB 6 F,

Eq. 3.9
onde k. é o coeficiente convectivo de transferéncia de oxigénio da fase liquida.
Posteriormente, o diametro médio das bolhas foi calculado através da

Equacéo 3.10.
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Eg. 3.10

g :{ 4D, E0594j% [Eg i) -pc)j%
° ﬂ[ql"fe)wjz Pu

onde

D.: difusividade méssica do oxigénio no liquido (m2.s™);
pL. densidade do liquido (kg.m3);

pc: densidade do gas (kg.m?);

g: aceleracéo da gravidade (9,81 m.s?).

3.4.2 Velocidade de cisalhamento média ( y,,)

A velocidade de cisalhamento média (y,) foi avaliada através de

metodologia proposta por Cerri et al. (2008). O método é baseado na andlise
analdgica, sendo o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio definido
como parametro caracteristico. Inicialmente, foram obtidas curvas de ka para
diferentes condi¢cbes de aeracao (1,0 a 5,0 vwm), para diferentes solugdes de glicerol
e goma xantana.

Para fluidos Newtonianos, a tensdo de cisalhamento varia linearmente
com a velocidade de cisalhamento, de acordo com a Equacgéo 2.15 . Entretanto, este
comportamento ndo € observado para fluidos nao-Newtonianos, segundo a
Equacdo 2.16. Logo, define-se a viscosidade aparente (Jap) do fluido néo-

Newtoniano como sendo:

Eq. 3.11

AN
3
I
<~

Substituindo-se a Equacéo 2.16 na Equacéo 3.11, tem-se:

Eqg. 3.12

Isolando-se a velocidade de cisalhamento média (), obtém-se:
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ni
Vo, = (ﬁj Eq.3.13

Os dados do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio para
as solugbes de glicerol e de goma xantana foram entdo correlacionados com a
velocidade superficial do gas na regido de subida e com os parametros reoldgicos (i
ou K) através da Equacao 3.14 (solucdes de glicerol) e Equacdo 3.15 (solucdes de

goma xantana), obtendo-se as constantes destas equacgfes através de regressao

nao-linear.
k. a=bUg, " Eq.3.14
k a=el/, K' Eq. 3.15

Isolando-se a viscosidade dinamica (4) na Equacdo 3.14 e

substituindo-a na Equacéo 3.13, tem-se a Equacéao 3.16.

1 1
n1 cn-1)
Vin = (ij ' kLi Eq.3.16
K all g,

Uma vez que os caldos fermentativos comportam-se como fluidos néo-

Newtonianos, observa-se que o k a varia ao longo de um cultivo. Logo, substitui-se a
relacdo de k a dada pela Equacgéao 3.15 na Equacao 3.16, obtendo-se a Equacgao
3.17, que expressa a velocidade de cisalhamento média como funcéo da velocidade
superficial do gas na regido de subida e dos parametros reolégicos do fluido néo-

Newtoniano.

1
Y eb f m
P (1) ' EEW—EK] e 3,17



3.4.3 Coeficiente de arrasto (Cp)

O calculo do coeficiente de arrasto foi realizado utilizando-se

seguintes correlacoes:
* White (1974)

24 6

C, = 044+ + Eqg. 3.18
Re, 1+.Re,
onde:
-U, |[d
Re, = P EIUG L| ® : nimero de Reynolds da bolha (-);

M
|Ug - U,|: velocidade relativa entre as fases (m.s™);
dp: didametro da bolha de gas (m);

ML: viscosidade dinamica do liquido (Pa.s).

» Grace, Wairegi e Nguyen (1976)

Cp = :—4 [(n+ 015[|Re§’687) Eq. 3.19
%

« Ishii e Zuber (1979)

C, = 2% tfi+ 015[Re™) Eq. 3.20
Re,
onde:
-U, |[d . VI
Re, = ALV -V, |1, : nimero de Reynolds da “mistura” gas-liquido (-);
Hn
£ 25 O
u, = -—=—) #eth: viscosidade dinamica da “mistura” (Pa.s);
£

G,MAX
Mg: viscosidade dinamica do gas (Pa.s);

€c max: fracdo volumétrica maxima da fase gasosa (-).

71
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7

Logo, para a determinacdo do coeficiente de arrasto é necessério
conhecer as propriedades fisicas do sistema bifasico (densidade e viscosidade) e
algumas variaveis hidrodinamicas do sistema como o diametro das bolhas, a
retencdo gasosa e a velocidade relativa entre as fases. Esta ultima variavel foi

definida por Ruen-Ngam et al. (2008) como:

u,,
1-&,

Ug-U,|= Eq. 3.21

Talaia (2007) correlacionou a velocidade terminal de uma bolha com o
seu didametro e com as propriedades fisicas do sistema:

) %
u, = 0694[Egm‘3 E/(;pL 'OG)j Eq. 3.22
L

Substituindo-se a Equacéo 3.22 na Equacéo 3.21, tem-se:

Eq. 3.23

U.-U.|= 0694 gmB []pL_pG) %2
Ve L|_1-£ o
G L

3.5 Andlise dos resultados

Para avaliar a influéncia da vazéo especifica de alimentagédo de ar,
fracdo volumétrica de liquido e angulo da regido de mistura sobre os parametros de
desempenho e, assim, determinar a melhor geometria, foi empregada a metodologia
de delineamento composto central rotacional (DCCR) e andlise de superficie de
resposta (Rodrigues e lemma, 2005). A Tabela 3.3 apresenta a matriz do
planejamento experimental e a Tabela 3.4 os valores das variaveis independentes.

Os ensaios de 1 a 8 correspondem aos pontos fatoriais, 0s ensaios 9 a
14 representam 0s pontos axiais e as trés repeticdes no ponto central sdo descritas

pelos ensaios 15 a 17.
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Tabela 3.3 — Matriz do planejamento experimental.

Ensaio X1 Xo X3
1 -1 -1 -1
2 1 -1 -1
3 -1 1 -1
4 1 1 -1
5 -1 -1 1
6 1 -1 1
7 -1 1 1
8 1 1 1
9 -1,68 0 0
10 1,68 0 0
11 0 -1,68 0
12 0 1,68 0
13 0 0 -1,68
14 0 0 1,68
15 0 0 0
16 0 0 0
17 0 0 0

Tabela 3.4 — Valores das variaveis reais e codifica das.

Varidvel  Cédigo Niveis

-1,68 -1 0 1 1,68
a (graus) X1 30 42 60 78 90
FVirm () X2 0,10 0,14 0,20 0,26 0,30
@ar (VVM) X3 1,0 1,8 3.0 4.2 5.0

Através de um software estatistico (STATISTICA v. 7.0) os resultados
foram analisados, ajustando-se um polinbmio de segundo grau aos dados
experimentais (Equacédo 3.24), realizando-se a analise de variancia (ANOVA) e

obtendo-se a superficie de resposta.

Y =B+ B0+ B0+ BB + By 06 + B B + Bra 36 + B, K D + B s + B, B, [, EC1. 3.24

Na Equacao 3.24, Y representa a variavel resposta; o corresponde ao
valor médio da variavel resposta; B1, B2 € B3 sdo os coeficientes dos termos lineares;
B11, P22 € B3z sdo os coeficientes dos termos quadraticos; PBiz, Biz € P23 sS40 0s
coeficientes de interac@o e X;, X» € X3 Sd0 as variaveis independentes codificadas
que representam o angulo, a fracdo volumétrica de liquido na regido de mistura e a

vazao especifica de ar, respectivamente.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

A apresentacao e a discussao dos resultados estdo divididas de acordo
com o0s seguintes itens: influéncia da geometria no desempenho de biorreatores
airlift operando com agua destilada e com fluido ndo-Newtoniano, avaliacao do efeito

da altura de liquido e avaliacdo da velocidade de cisalhamento média.

4.1 Influéncia da geometria da regido de mistura no desempenho de biorreatores airlift
operando com agua destilada

O desempenho de biorreatores airlift com diferentes geometrias de
regido de mistura foi avaliado com base na retencdo gasosa global (¢g) € no
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio como parametros de
desempenho. Avaliou-se também nos sistemas dois outros parametros
hidrodindmicos importantes, quais sejam, o diametro médio de bolhas (dg) e o
coeficiente de arrasto (Cp). A Tabela 4.1 apresenta os resultados de k.a e de ¢
para as diferentes condi¢cdes definidas no planejamento experimental, utilizando

agua destilada a 32C como fase liquida (fluido New toniano).

Tabela 4.1 — Resultados de coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k ,a) e de
retencdo gasosa global ( gg) para biorreatores airlift operando com agua destilada.

Ensaios a FVirm Dpr & k,a

QO ) (vvm) () (s?
1 42 0,14 1,8 0,1010 0,0306
2 78 0,14 1,8 0,0446 0,0387
3 42 0,26 1,8 0,0277 0,0268
4 78 0,26 1,8 0,0229 0,0288
5 42 0,14 4,2 0,1435 0,0556
6 78 0,14 4,2 0,0833 0,0629
7 42 0,26 4,2 0,0714 0,0435
8 78 0,26 4,2 0,0408 0,0473
9 30 0,20 3,0 0,1160 0,0461
10 90 0,20 3,0 0,0713 0,0683
11 60 0,10 3,0 0,0709 0,0505
12 60 0,30 3,0 0,0353 0,0474
13 60 0,20 1,0 0,0566 0,0208
14 60 0,20 5,0 0,1490 0,0581
15 60 0,20 3,0 0,0734 0,0443
16 60 0,20 3,0 0,0712 0,0495
17 60 0,20 3,0 0,0821 0,0498
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Analisando-se a Tabela 4.1, observa-se variagbes no k.a de 0,0208 a
0,0683 s e de 0,0229 a 0,1490 em ¢¢. Estes intervalos de variacéo s&o similares
aos obtidos por Cerri (2009) em biorreator airlift de cilindros concéntricos de 10 L
(a=90% FV _rw=0,10 e Ap/Ar=1,84), operando com agua destilada a 28C. Neste
caso, para as mesmas condicdes de vazdo especifica de ar, o coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio e a retencdo gasosa global variaram,
respectivamente, de 0,015 a 0,070 s* e 0,03 a 0,16.

Utilizando-se o software STATISTICA (v 7.0), ajustou-se a Equacao
3.23 aos resultados experimentais de k.a e €g para a obtencdo das constantes e
identificacdo dos termos estatisticamente significativos na descricdo dos efeitos de
a, FVLrv € Mur Nas variaveis resposta ka e €. Em seguida, foram excluidos os
termos néo significativos do modelo, obtendo-se novas constantes. A aplicacédo de
analise de variancia (ANOVA) resultou em coeficientes de determinacdo (R?)
superiores a 0,81 e valores de F até 28 vezes superiores aos valores tabelados
(Tabela 4.2), a um intervalo de confiangca de 90%. Esses resultados permitiram a
utilizacado das Equacdes 4.1 e 4.2 para avaliar os efeitos de a, FV_ru € M (Cujas

variaveis codificadas séo xi, X, € X3, respectivamente) sobre os parametros k. a e €g.

Tabela 4.2 — Analise de variancia e coeficiente de  determinagdo para os modelos de k |a e €g,
obtidos para biorreatores  airlift operando com agua destilada.

R2 I:TAB FCALC/FTAB
k.a 0,88 1,91 28,1
£ 0,81 1,91 15,8

k,all0? = 47+ 043X, + 02107 -034[X, + 108X, -0410X? -018(X, (X, Eq.4.1
£, 0107 = 80-170X, -200X, -120¢ + 22X, + 050 + 10X, X, Eq. 4.2

Analisando-se as Equactes 4.1 e 4.2, verificou-se a dependéncia tanto
de kia quanto de ¢z em relacdo ao design da regido de mistura (a e FV_rwm),
representada pelas variaveis geométricas codificadas x; e x,, demonstrando assim a
influéncia da geometria sobre o desempenho de biorreatores pneumaticos.
Avaliando-se o efeito de cada parametro geométrico, observou-se que ambos
parametros de desempenho (k,a e ¢g) foram negativamente influenciados pela
fracdo de liquido na regido de mistura (xp). Por outro lado, enquanto o coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio foi afetado positivamente pelo aumento do
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angulo da regido de mistura (X;), a retencdo gasosa global apresentou
comportamento oposto, diminuindo com o aumento de X;.

A partir das Equacdes 4.1 e 4.2 foram geradas superficies de resposta
para o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio e retencao gasosa global
de maneira a se definir a melhor geometria da regido de mistura. Para isso,
assumiu-se os valores de -1,68; 0 e 1,68 (valores codificados) para a vazéao
especifica de ar (x3), obtendo-se as superficies de resposta para cada parametro de
desempenho em funcédo de a e FV_gru. Dessa forma, os efeitos das variaveis
independentes foram analisados em toda a faixa de variacdo estudada. A Figura 4.1
apresenta o grafico de contorno de k,a em funcédo de a e FV| rv, variando-se @ugr. A
Figura 4.2 fornece a superficie de contorno de retencdo gasosa global em funcgéo
das mesmas variaveis.

Analisando-se a Figura 4.1, observou-se um aumento do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio devido ao aumento da vazao especifica de
ar (Figura 4.1: (@) = (b) = (c)). Esse efeito é resultado da maior quantidade de
bolhas contendo oxigénio disponivel para ser transferido da fase gasosa para a
liguida. Da mesma forma, o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio foi
incrementado no sentido dos maiores valores do angulo da regido de mistura, ao
longo de toda a faixa de vazdo especifica de ar estudada. Por outro lado, verificou-
se 0s maiores valores de k,a para as menores fragbes de liquido na regido de
mistura. Essa relacéo entre k a e a geometria da regido de mistura seguiu 0 mesmo
padrdo de comportamento observado por Mehrnia, et al. (2004a) e Merchuk et al.
(1994), que utilizaram em seus estudos diferentes escalas e caracteristicas
geomeétricas de biorreatores airlift de cilindros concéntricos, conforme apresentado
na Tabela 4.3.

Tabela 4.3 — Caracteristicas geométricas dos biorre  atores e fluidos empregados na avaliacao

da influéncia da geometria da regido de mistura no desempenho de biorreatores  airlift de
cilindros concéntricos.

Referéncia Fluido Escala(L) Ap/Ar(5) kia (s™) & (-)
Meriggg 4)et al. Agua 30e300 1,06e1,17 0,0049—0,0525 0,0030 — 0,0974
Merhnia etal.  Microemuilsdo de 1,06  0,0027-0,0232 0,0141—0,0772

(2004a) agua em 6leo
Presente

Agua 10 1,44 0,0208 - 0,0683 0,0229 — 0,1490
trabalho




Figura 4.1 — Gréfico de contorno do coeficiente vol
funcé@o do &ngulo de abertura e da fragdo de liquido
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Figura 4.2 — Gréfico de contorno de retencdo gasosa
da fragdo de liquido na regido de mistura: (a) x
vvm); (€) X 3 = 1,68 (@ar = 5,0 vvm).
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Analisando-se a Figura 4.2, observou-se 0 aumento na retencéo
gasosa global em funcdo das diminuicbes do angulo e da fragcdo volumétrica de
liguido na regido de mistura. De acordo com Merchuk et al. (1994), reduzindo-se o
volume de liquido na regido de mistura, tem-se um menor tempo de residéncia do
fluido nesta regido, verificando-se uma maior recirculacdo de gas pelo biorreator e,
consequentemente, uma maior retencdo gasosa global.

De acordo com a Figura 4.1, a melhor geometria da regido de mistura
em termos de transferéncia de oxigénio correspondeu a um angulo de 90°e volume
de liquido correspondente a 10% do volume total (FV_ru=0,10). Entretanto, essa
geometria apresentou a menor retencdo gasosa global, conforme a Figura 4.2.
Logo, a regido de mistura com as caracteristicas geométricas descritas acima
possibilitou elevados valores de k_a, simultaneamente aos menores valores de &g,
mostrando que apesar do baixo volume de gas retido na fase liquida, o sistema foi
capaz de promover uma elevada transferéncia de oxigénio. Este comportamento
poderia ser um indicativo de uma diminuicdo no diametro das bolhas (dg),
promovendo um aumento da area especifica interfacial de transferéncia de massa
(a) e, consequentemente, do valor de k.a, que compensaria a menor quantidade de
bolhas no sistema. Para averiguar essa hipotese, o diametro médio das bolhas foi
estimado e os valores obtidos para cada ensaio séo apresentados na Tabela 4.4.

Analisando-se os dados da Tabela 4.4, observa-se uma variacdo no
diametro médio das bolhas de 2,0 a 7,0 mm, sendo esta faixa préxima aquela
descrita por Cerri et al. (2010), para um biorreator airlift de 10 L operando com agua
destilada. Neste estudo, o diametro das bolhas variou de 3,5 a 5,5 mm.

Analisando-se os dados do diametro meédio de bolhas para os pares de
ensaios cuja Unica diferenca foi o aumento no angulo da regido de mistura (1 e 2, 3
e4,5e6,7e8e9e 10), observou-se em todos 0s casos que 0 aumento desta
variavel geomeétrica implicou em diminuicdo de dg, corroborando assim com a
hipétese de que os elevados valores de k,a associados aos baixos valores de
retencdo gasosa global ocorreram devido ao decréscimo do tamanho das bolhas de

ar nos sistemas.
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Tabela 4.4 — Valores estimados do didmetro médio da s bolhas (d g) nos sistemas operados com
agua destilada.

Ensaios a FViLru Psw ds

QO () (vvm) (mm)
1 42 0,14 1,8 7,0
2 78 0,14 1,8 2,8
3 42 0,26 1,8 2,5
4 78 0,26 1,8 2,0
5 42 0,14 4,2 6,1
6 78 0,14 4,2 3,3
7 42 0,26 4,2 3,8
8 78 0,26 4,2 2,2
9 30 0,20 3,0 57
10 90 0,20 3,0 2,7
11 60 0,10 3,0 3,4
12 60 0,30 3,0 2,0
13 60 0,20 1,0 5,7
14 60 0,20 5,0 6,1
15 60 0,20 3,0 3,9
16 60 0,20 3,0 3,5
17 60 0,20 3,0 3,9

Por fim, a Figura 4.3 apresenta os valores previstos do coeficiente de
arrasto (Cp) das bolhas no escoamento gas-liquido observado em biorreatores airlift
utilizando-se diferentes correlagdes.

Analisando-se a Figura 4.3, verifica-se que as trés correlacdes
apresentaram tendéncias similares em relacdo a variacdo de Cp em fungdo do
namero de Reynolds. Além disso, 0 coeficiente de arrasto estimado através das
correlacdes de Grace, Wairegi e Nguyen (1976) e Ishii e Zuber (1979) apresentou
valores muito préximos entre si, e inferiores aos valores previstos pela correlacao de
White (1974). A Tabela 4.5 apresenta os valores estimados de Cp para cada ensaio,

através das diferentes correlacoes.
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Figura 4.3 — Valores previstos do coeficiente de ar rasto (Cp) em fungcdo do numero de
Reynolds, empregando-se diferentes correlacdes.
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Tabela 4.5 — Valores previstos do coeficiente de ar rasto para cada ensaio, empregando-se
diferentes correlacdes.

Co (9)
Ensaios a FVLru Dr White  Grace, Wairegi e Ishii e Zuber

O ) (vwm) (1974) Nguyen (1976) (1979)
1 42 0,14 1,8 0,601 0,372 0,386
2 78 0,14 1,8 0,793 0,621 0,632
3 42 0,26 1,8 0,832 0,666 0,673
4 78 0,26 1,8 0,914 0,758 0,766
5 42 0,14 4,2 0,615 0,392 0,415
6 78 0,14 4,2 0,741 0,558 0,577
7 42 0,26 4,2 0,706 0,515 0,529
8 78 0,26 4,2 0,874 0,714 0,726
9 30 0,20 3,0 0,627 0,409 0,427
10 90 0,20 3,0 0,801 0,630 0,649
11 60 0,10 3,0 0,735 0,551 0,567
12 60 0,30 3,0 0,925 0,771 0,783
13 60 0,20 1,0 0,635 0,421 0,430
14 60 0,20 5,0 0,614 0,391 0,414
15 60 0,20 3,0 0,658 0,452 0,469
16 60 0,20 3,0 0,684 0,487 0,504
17 60 0,20 3,0 0,758 0,579 0,593
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Analisando-se a Tabela 4.5, pode-se inferir que 0 aumento do angulo e
da fracdo volumétrica de liquido na regido de mistura conduziu a um escoamento
com maiores valores de coeficiente de arrasto, ou seja, maior transferéncia de
guantidade de movimento entre as fases liquida e gasosa, gerado provavelmente
pela maior velocidade de circulacdo. Tomando-se como base as caracteristicas
geométricas que proporcionaram as melhores condi¢cdes de transferéncia de
oxigénio (aumento do angulo e diminuicdo da fracdo volumétrica de liquido na regiao
de mistura), pode-se supor que com este design da regido de mistura, o biorreator
airlift operaria com um coeficiente de arrasto de valor intermediario. Logo, pode-se
assumir que a transferéncia de quantidade de movimento (e consequentemente, a
velocidade de cisalhamento) do sistema ndo foiseria nem tado baixa, capaz de
comprometer a homogeneizacdo do sistema, e nem tdo elevada, que pudesse
danificar o crescimento de microrganismos.

Esta andlise reforga a definicho da melhor geometria da regido de
mistura, como sendo aquela com um angulo de 90° e uma fracdo volumétrica de
liquido correspondente a 10% do volume total, pois apresenta elevados valores de

k a, gerando possivelmente, menores valores de tensao de cisalhamento.

4.2 Influéncia da geometria da regiGo de mistura no desempenho de biorreatores airlift
operando com fluido nGo-Newtoniano

Bioprocessos envolvendo o crescimento de fungos filamentosos, como
por exemplo a producdo de celulases, apresentam caldos de cultivo com
comportamento reoldgico néo-Newtoniano pseudoplastico. Portanto, avaliar o
desempenho de biorreatores pneumaticos na presenca deste tipo de fluido é
essencial para a definicho da melhor geometria do biorreator e das melhores
condicbes operacionais do processo. A Tabela 4.6 apresenta resultados do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio e de retencdo gasosa global
para biorreatores airlift de 10 L operando com fluido ndo-Newtoniano a 32, no
caso solucdo de goma xantana 2,5 g.L™ suplementada com 10 g.L™* de bagaco de
cana de acucar explodido para simular a presenca de fungos filamentosos.

Através da Tabela 4.6, observou-se uma variacdo de 0,0034 a 0,0162
s no coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio. Esta faixa de variagéo

mostrou-se inferior aquela verificada por Cerri (2009) (0,0032 a 0,0259 s™) em um
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biorreator airlift de cilindros concéntricos de 10 L (a=90% FV | rv=0,10 e Ap/Ar=1,84),
operando com solucdo de goma xantana 2,5 g.L™ a 28C (K=0,99 Pa.s"; n=0,295).
Por outro lado, a retencdo gasosa global apresentou valores entre 0,0366 e 0,2153
num intervalo de variacdo muito superior ao avaliado por Cerri (2009) (0,0074 a
0,0970). Logo, apesar da elevada retencdo gasosa global observada neste estudo,
verificou-se condigbes de transferéncia de massa inferiores aos dados obtidos por
Cerri (2009), para a mesma faixa de operacéo. Este efeito pode ser explicado pela
combinacdo de dois fatores: a presenca de solidos (bagaco de cana de acucar)
restringiu a area de escoamento, diminuindo o tempo de residéncia das bolhas na
fase liquida e proporcionou a coalescéncia das bolhas, aumentando o seu diametro

(Klein, Vicente e Teixeira, 2003a).

Tabela 4.6 — Resultados de coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k ,a) e de
retencéo gasosa global ( &g) para biorreatores airlift operando com fluido ndo-Newtoniano.

Ensaio a FVrm (A kali &

QO () (vvm) (s7) ()
1 42 0,14 1,8 0,0053 0,0366
2 78 0,14 1,8 0,0055 0,0464
3 42 0,26 1,8 0,0052 0,0484
4 78 0,26 1,8 0,0051 0,0397
5 42 0,14 4,2 0,0109 0,0827
6 78 0,14 4,2 0,0127 0,1135
7 42 0,26 4,2 0,0112 0,0737
8 78 0,26 4,2 0,0129 0,0830
9 30 0,20 3,0 0,0079 0,2153
10 90 0,20 3,0 0,0097 0,0832
11 60 0,10 3,0 0,0101 0,0686
12 60 0,30 3,0 0,0080 0,0952
13 60 0,20 1,0 0,0034 0,0624
14 60 0,20 5,0 0,0162 0,1304
15 60 0,20 3,0 0,0076 0,0813
16 60 0,20 3,0 0,0099 0,0958
17 60 0,20 3,0 0,0088 0,0886

Empregando-se o0 mesmo procedimento utilizado para o sistema
operando com agua destilada, foram obtidos modelos (Equacdes 4.3 e 4.4) que
descrevessem a variacao de k a e g em funcéo das variaveis geométricas de regiado
de mistura (o e FV_ru) € da vazdo especifica de ar (gr). A analise de variancia
revelou valores de F até 63 vezes maiores que os valores tabelados, para um

intervalo de confianca de 90%.
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Tabela 4.7 — Andlise de variancia e coeficiente de  determinacédo para as superficies de resposta
de k_a e €g, obtidas para biorreatores airlift operando com fluido ndo-Newtoniano.

R? FTAB FCALC/ FTAB
k.a 0,92 2,07 63,1
& 0,42 2,07 3,7
k all0® =88+ 050k, -03[X, + 350X, + 04X, [k, Eq. 4.3
£, 07 = 82-13[%, + 140X -100k, + 221X, Eq. 4.4

Analisando-se a Equacao 4.3 e comparando-a com a Equacgao 4.1,
observou-se 0 mesmo padrao de comportamento entre o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio e as variaveis independentes (angulo da regidao de mistura
(x1), fracdo volumétrica de liquido na regido de mistura (x.) e vazao especifica de ar
(x3)) para ambos fluidos (agua e fluido ndo-Newtoniano). Ou seja, a transferéncia de
oxigénio do sistema apresentou um aumento mediante um decréscimo da fracao
volumétrica de liquido na regido de mistura e de incrementos na vazao especifica de
ar e no angulo da regido de mistura. Entretanto, comparando-se as Equacdes 4.1 e
4.3, verificou-se uma queda no valor do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio a partir da mudanca do fluido Newtoniano (dgua destilada) para o fluido
nao-Newtoniano (solu¢cdo de goma xantana com bagaco de cana de acgucar). Nesse
caso, o sistema ndo-Newtoniano apresentou valores de k a uma ordem de grandeza
inferiores em relagdo aos valores observados para a 4gua destilada. Entretanto, a
retencdo gasosa global apresentou uma menor dependéncia em relacdo a reologia
do fluido, conforme pode ser verificado comparando-se as Equacbes 4.2 e 4.4.
Neste caso, a ordem de grandeza da retencdo gasosa foi a mesma para ambos
fluidos (Newtoniano e ndo-Newtoniano) com pequenas diferencas nas faixas de
variagao.

A partir das Equacbes 4.3 e 4.4 foram construidas superficies de
resposta para o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio e retencao
gasosa global, através da mesma abordagem empregada na avaliacdo da melhor
geometria da regido de mistura para biorreatores operando com agua destilada. As
superficies de resposta foram geradas tendo-se os parametros de desempenho em
funcdo de a e FV_ru, assumindo-se trés diferentes valores codificados para a vazéo
especifica de ar (x3=-1,68 ou x3=0 ou x3=1,68). A Figura 4.4 apresenta o grafico de
contorno de k a enquanto a Figura 4.4 fornece a superficie de contorno de retencéo

gasosa global.
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Analisando-se a Figura 4.4, pode-se verificar que o coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio aumentou com a diminuicdo da fracdo
volumétrica de liquido na regido de mistura, concordando com o0 comportamento
observado anteriormente para o0 biorreatores operando com agua destilada.
Entretanto, verificou-se duas tendéncias diferentes para a relagdo entre kia e o
angulo da regido de mistura: a baixas vazodes de ar (Figura 4.4a), o aumento de k.a
ocorreu com um decréscimo em q; enquanto que para vazdes intermediarias
(Figura 4.4b) e elevadas (Figura 4.4c), a mesma tendéncia verificada para o
sistema operando com &agua destilada foi observada, ou seja, aumentou-se a
transferéncia de oxigénio através de um aumento no angulo da regido de mistura.
Entretanto, este efeito foi menos pronunciado para o fluido ndo-Newtoniano, uma
vez que verificou-se uma faixa mais ampla de caracteristicas geomeétricas (a € V| rwv)

gue possibilitaram o maior valor de kja.



86

Figura 4.4 — Gréfico de contorno do coeficiente vol ~ umeétrico de transferéncia de oxigénio em
funcdo do angulo da regido de mistura e da fracdo d e liquido na regido de mistura para
biorreator airlift operando com fluido n&o-Newtoniano: (a) x 3=-1,68 (@r=1,0 vvm); (b) x 3=0
(@r=3,0 vvm); (c) x 3=1,68 (@r=5,0 vvm).
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Figura 4.5 — Gréfico de contorno de retencdo gasosa  global em fungéo do &ngulo de abertura e
da fracdo de liquido na regido de mistura para bior reator airlift operando com fluido néo-
Newtoniano: (a) x 3=-1,68 (@r=1,0 vvm); (b) X 3=0 (@r=3,0 vvm); (c) X 3=1,68 (@r=5,0 vvm).
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Para o fluido n&o-Newtoniano, a influéncia das caracteristicas
geomeétricas da regido de mistura sobre a retencdo gasosa foi distinta daquela
observada para a agua destilada. Avaliando-se o efeito de FV__ruv Sobre a retencéo
gasosa global (Figura 4.5), observa-se que os maiores valores de € foram obtidos
para a regido com FV|_grv=0,20. Além disso, a retencdo gasosa global apresentou os
menores valores para um angulo na faixa de 60° a 78° para valores de
0,11>FV_ rw>0,28.

Definindo-se a mesma configuracdo da regido de mistura em relacdo a
agua destilada, tem-se o0s maiores valores do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio do sistema, associado a baixos valores de retencéo
gasosa global, sugerindo o mesmo padrédo de diminuicdo do tamanho de bolhas

verificado para a agua destilada.

4.3 Efeito do nivel de liquido no desempenho de biorreatores airlift

Uma outra maneira de se avaliar o efeito da geometria no desempenho
de biorreatores airlift é através da variagdo do nivel de liquido. Para este fim,
operou-se biorreatores airlift com agua destilada, fixando-se dois valores de nivel de
liquido no biorreator (426 e 354 mm), variando-se os angulos (30, 60 e 909 e as
vazbes especificas de ar (1, 3 e 5 vwm), obtendo como variaveis resposta o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Figura 4.6) e a retencao
gasosa global (Figura 4.7). Nestes graficos, os valores apresentados exatamente
acima das barras correspondem aos niveis de liquido, enquanto os valores em

negrito correspondem ao angulo da regido de mistura para cada par de barras.
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Figura 4.6 — Grafico do efeito do nivel de liquido sobre o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio para diferentes vazdes de ar e angulos da regiao de mistura.
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De acordo com a Figura 4.6 , de maneira geral o maior nivel de liquido
utilizado proporcionou 0s maiores valores para o0 coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio, independentemente das vazfes especificas de ar e do
angulo da regido de mistura. Gouveia, Hokka e Badino (2003) avaliaram o
desempenho de um biorreator airlift de cilindros concéntricos de 6 L operado com
agua destilada e verificaram que o aumento do nivel de liquido na regido de mistura
proporcionou um aumento no coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio.
Os autores associaram esse aumento da transferéncia de oxigénio ao aumento da
velocidade superficial do liguido na regido de subida e consequentemente, ao
aumento da velocidade de circulagdo do liquido. Segundo Gavrilescu e Tudose
(1998c), elevadas taxas de circulacao de liquido conduzem a maior recirculacao de
bolhas com menores diametros, aumentando assim a area interfacial de
transferéncia de massa e consequentemente o ka.

Além disso, para todas as vazdes especificas de ar, os maiores valores
do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio foram alcancados em
biorreatores airlift com éangulo de 90°% reforcando a tendéncia observada

anteriormente na determinagéo da melhor geometria da regido de mistura.
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Figura 4.7 — Gréfico do efeito do nivel de liquido sobre a retencdo gasosa global para
diferentes vazbes de ar e angulos da regido de mist  ura.

0,30

30°

0,25 -

0,20 -

30°

0,15

6 (=)

0,10 -

30°

90°

0,05 -

0.00 . .
1,0 3,0 5,0

Segundo a Figura 4.7, em biorreatores airlift com angulo de 30°% a
retencdo gasosa global foi maior para os ensaios com o menor nivel de liquido.
Gavrilescu e Tudose (1998a) também observaram o0 aumento em &g mediante a
diminuicdo do nivel de liquido na regido de mistura. Esse efeito pode explicado pelo
aumento do tempo de residéncia das bolhas na regido de mistura. Para um mesmo
angulo, um maior valor do nivel implica num maior volume de liquido nesta regido do
biorreator, permitindo assim um maior desprendimento de gas. Entretanto, para os
angulos de 60° e 90° a retencdo gasosa global foi maior em biorreatores airlift
operando com a maior altura de liquido, fato também verificado por Gouveia, Hokka
e Badino (2003).

Comparando-se conjuntamente o efeito do nivel de liquido sobre os
parametros de desempenho, verificaram-se os maiores valores do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio associados aos menores valores de
retencdo gasosa global, em biorreatores airlift com angulo de 30° operando com a
maior altura de liquido. Esse comportamento sugere a ocorréncia de bolhas de ar
com didmetro médio pequeno. Contrariamente, na operagdo com o menor nivel de
liquido, observou-se as maiores retencdes gasosas globais associadas aos menores

valores de k a, indicando a presenca de bolhas de ar com maior diametro.
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Analisando-se os biorreatores airlift de 60° e 90°, verificou-se a mesma
relacdo entre os parametros de desempenho e a altura de liquido no biorreator, ou
seja, para a maior altura foram alcancados os maiores valores de k.a e de ¢c. Esta
diferenca da relacéo entre a retencédo gasosa global e o nivel de liquido, de acordo
com os diferentes angulos, pode ser indicio de uma mudanca no padrdo de
escoamento do fluido, que possivelmente afetou o tamanho das bolhas de ar e a

velocidade de circulacéo de liquido.

4.4 Avaliagdo da velocidade de cisalhamento média para a melhor geometria de biorreator
airlift

Definida a melhor geometria da regido de mistura (a=90° e
FV_rv=0,10) em termos dos parametros de desempenho k.a e ¢g, foi realizada a
caracterizagdo da velocidade de cisalhamento média para confirmacdo da
viabilidade operacional desta geometria em relacédo as condi¢cées de cisalhamento.
Para alcancar este objetivo, foram inicialmente obtidas curvas de k.a em funcéo de
Ucr € dos parametros reoldgicos (u ou K e n) dos fluidos. A Figura 4.8 apresenta 0s
dados do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio para fluidos
Newtonianos, enquanto a Figura 4.9 apresenta os dados de k.a para fluidos nao-
Newtonianos.

Analisando-se a Figura 4.8, verificou-se que os maiores valores de k a
foram obtidos para o fluido com menor viscosidade (dgua destilada). Além disso,
observou-se grandes quedas nos valores de kia de acordo com os aumentos
observados na viscosidade dos fluidos. Os dados do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio para fluidos Newtonianos foram correlacionados com a

viscosidade do fluido (u) e Ugr através da Equacéo 4.5 .

kea=4400" W (R*= 0997) Eq. 4.5

Cerri (2009) operando um biorreator airlift de cilindros concéntricos de
10 L (a=90%FV rw=0,10; Ap/Ar=1,84) com agua destilada e diferentes solucbes de
glicerol, correlacionou o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio a

velocidade superficial do gas na regido de subida e a viscosidade, obtendo
expoentes de valor 0,89 e -0,68, respectivamente. Thomasi (2010), avaliou a
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transferéncia de oxigénio em biorreator airlift de cilindros concéntricos de 5 L
(a=90°%FV | rv=0,10; Ap/Ar=1,78), obtendo os expoentes 0,70 e -1,01 para Ugr € M,
respectivamente. A comparacdo dos valores dos expoentes obtidos no presente
trabalho (0,67 e -0,94) com aqueles encontrados na literatura mostra o

comportamento similar de k a em relagéo a Ugg € .

Figura 4.8 — Grafico do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em funcdo de U &g,
para biorreator airlift com a=90°e FV | ry=0,10 operando com fluidos Newtonianos a 32<C.
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Através da Figura 4.9, verificou-se a diminuicdo do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio mediante o aumento do indice de
consisténcia (K) do fluido. Os dados de k a foram correlacionados com a velocidade
superficial do gas na regidao de subida e com o indice de consisténcia através da
Equacédo 4.6. O valor negativo do expoente do indice de consisténcia mostra a
similaridade entre este parametro e a viscosidade dindmica em relacdo ao efeito

sobre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio.
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Figura 4.9 — Grafico do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em funcdo de U  gr
para biorreator airlift com a=90°e FV | ry=0,10 operando com fluidos ndo-Newtonianos & 32<C.
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k.a=1400" W% K *° (R? = 094) Eq. 4.6

Operando biorreatores airlift com solucbes de goma xantana e
correlacionando os resultados de k.a de maneira similar, Cerri (2009) e Thomasi
(2010) encontraram, respectivamente, os valores de 0,96 e 0,54 para o expoente de
Ucr, € -0,31 e -0,68 para o expoente do indice de consisténcia.

Substituindo-se os valores das constantes das Equacdes 4.5 e 4.6 na
Equacdo 3.16, obteve-se uma correlacdo para estimativa da velocidade de

cisalhamento média (y,,) em funcéo das condi¢cdes operacionais do biorreator (Ugr)

e da reologia do fluido (K e n).

1
Vi =[2200° W 02 1K ©%]na Eq. 4.7

Em seguida, foi obtido o perfil de velocidade de cisalhamento média

para o fluido ndo-Newtoniano empregado nas etapas anteriores deste trabalho, cujo
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comportamento reolégico se aproxima ao do caldo fermentativo encontrado em
cultivos de fungos filamentosos (K=1,01 Pa.s"; n=0,28). A Figura 4.10 apresenta o

grafico de y,, em fungédo de Uggr, comparando o perfil obtido no presente trabalho

agueles disponiveis na literatura que empregaram a mesma metodologia de
estimativa. Todas as curvas correspondem a resultados de biorreatores airlift de

cilindros concéntricos.

Figura 4.10 — Gréafico da velocidade de cisalhamento média em funcdo da velocidade
superficial do gas na regido de subida para biorrea  tores airlift de cilindros concéntricos de
diferentes escalas, considerando um fluido ndo-Newt  oniano com K =1,01 Pa.s "e n =0,28.
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Analisando-se a Figura 4.10 verificou-se que os valores previstos de
velocidade de cisalhamento média apresentaram ordem de magnitude similar para
todas as correlacbes. Entretanto, observou-se diferentes comportamentos dos perfis
de velocidade de cisalhamento: para os biorreatores de 10 L (presente estudo e

Cerri (2009)) houve um aumento de y, com o aumento de Ugg; por outro lado a

correlacdo de Thomasi (2010) para biorreator airlift de 5 L apontou uma queda na

velocidade de cisalhamento com o incremento da velocidade superficial do gas.
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Além disso, a correlacdo de Cerri et al. (2008) para a escala de 6 L mostrou um

aumento em p,_ até o valor de Ugr=0,55 m.s™, alcancando o seu valor maximo e em

seguida, diminuindo. Esses diferentes comportamentos mostram a grande influéncia
da geometria do biorreator no desempenho destes equipamentos, uma vez que
todos os biorreatores apresentam geometria muito similar, apresentando pequenas
variacbes em parametros geometricos como a razao entre as areas de escoamento
(Ap/AR) e a relacao altura de liquido estatico-diametro do biorreator (H/D), conforme

€ apresentado na Tabela 4.8.

Tabela 4.8 — Valores da razéo entre as areas de esc oamento e da relacdo altura-diametro para
diferentes biorreatores  airlift.

Referéncia AolAr H/D

() ()
Thomasi (2010) -5 L 1,78 3,60
Cerri et al. (2008) — 6 L 1,16 2,50
Cerri (2009) - 10 L 1,84 3,44
Presente trabalho — 10 L 1,44 3,11

Além disso, comparando-se as os biorreatores airlift de 10 L, verificou-
se que para valores de Ugg inferiores a 0,8 m.s*, o equipamento utilizado no
presente estudo apresentou menores taxas de cisalhamento quando comparado ao
dispositivo empregado por Cerri (2009). Entretanto, para velocidades de gas na
regido de subida superiores a 0,8 m.s™, ambos biorreatores apresentaram condicées
similares de cisalhamento. Portanto, a geometria de biorreator airlift apresentada no
presente estudo mostrou-se capaz de propiciar um ambiente menos agressivo
(menos cisalhante) para o desenvolvimento de microrganismos filamentosos, desde

que operado em condicdes de aeracédo com valores de Ugg inferiores a 0,8 m.s™.
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5  CONSIDERAGOES FINAIS

O presente estudo avaliou o desempenho de biorreatores airlift de
cilindros concéntricos em quatro etapas, a saber: influéncia da geometria da regiao
de mistura em biorreatores airlift operando com agua destilada e com fluido néo-
Newtoniano, efeito da altura de liquido e avaliacdo da velocidade de cisalhamento
meédia.

O desempenho de biorreatores airlift operando com agua destilada foi
caracterizado através dos parametros coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (k,a), retencdo gasosa global (¢g), diametro médio das bolhas (dg) e
coeficiente de arrasto das bolhas (Cp). Utilizando-se a metodologia de delineamento
composto central rotacional (DCCR) e analise de superficie de resposta, verificou-se
gue os maiores valores de k a foram alcangados aumentando-se o angulo da regiao
de mistura (a) e diminuindo-se a fracdo volumétrica de liquido presente nesta regido
(FV_rwm), alcancando o valor maximo de 0,07 s para um vazdo especifica de ar
(Par) de 5,0 vwm. Avaliando-se a retencdo gasosa global, verificou-se a mesma
relacdo entre este parametro de desempenho e FV_ru. NO entanto, um
comportamento oposto ao observado para o ki a foi identificado para a relacao entre
a e £g, observando-se 0 aumento nesta variavel através da diminuicdo do angulo da
regido de mistura. Admitindo-se a melhor geometria da regido de mistura com
FVLru=0,10 e a=90° observou-se elevados valores de k a associados a baixas
retencdes gasosas. Essa combinacdo de efeitos permitiu inferir uma queda do
diametro das bolhas, fato comprovado posteriormente pela estimativa do tamanho
das bolhas. Finalmente, a analise dos resultados estimados do coeficiente de arrasto
possibilitou inferir que as caracteristicas geométricas que definiram a melhor
transferéncia de oxigénio (diminuicdo em FV|_rv € aumento em a) proporcionaram
valores intermediarios de Cp e, consequentemente, de cisalhamento, reforcando
esta geometria como a melhor para o projeto de biorreatores airlift.

Durante a operagao dos biorreatores airlift com fluido ndo-Newtoniano,
foram avaliados apenas a retencdo gasosa global e o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio. Avaliando-se o efeito da geometria da regido de mistura
sobre o k a, verificou-se um padrdo de comportamento similar ao observado para a

adgua destilada, ou seja, os maiores valores foram alcancados para 0s maiores
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angulos e as menores fracdes volumétricas de liquido na regido de mistura.
Entretanto, a retencdo gasosa global foi afetada de forma diferente e mais complexa
em relacdo ao sistema com fluido Newtoniano.

Para ambos fluidos, a melhor geometria da regido de mistura em
termos de transferéncia de oxigénio compreende um angulo de 90° e uma fracéo
volumétrica de liquido correspondente a 10% do volume total do biorreator,
corroborando com a proposta de Badino, Cerri e Hokka (2007) (Sistema reacional
pneumatico e uso do mesmo, Pl 0701608-5, 2007). Esta configuracdo permitiu uma
elevada transferéncia de oxigénio associada a baixos valores de retencédo gasosa
global, indicando um decréscimo do didmetro médio das bolhas nessas condigdes.

A avaliacdo do efeito do nivel de liquido mostrou que os maiores
valores de k a foram alcancados para a maior altura de liquido, independentemente
da vazéao especifica de ar e do angulo. Além disso, os melhores resultados foram
obtidos para o angulo de 90° reforcando assim a es colha como o melhor angulo. A
retencdo gasosa global seguiu 0 mesmo comportamento em relacdo ao nivel de
liguido, exceto para biorreatores airlift com angulo de 30°% nos quais as menores
alturas de liquido proporcionaram os maiores valores de €g.

Finalmente, a caracterizagdo da velocidade de cisalhamento média
(y,,) da melhor geometria da regido de mistura (FV_gu=0,10 € a=909 mostrou um
crescimento do cisalhamento com o aumento da velocidade superficial de gas na

regido de subida (Ugr). Os valores estimados de y, apresentaram a mesma ordem

de grandeza quando comparados aos valores obtidos através de outras correlacdes
disponiveis na literatura para biorreatores airlift de cilindros concéntricos, variando

entre 1500 e 2400 s™, para valores de Ugg entre 0,02 e 0,09 m.s™.
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APENDICE A

O célculo do volume de liquido (ou da dispersdo gas-liquido) contido
em uma regido de mistura na forma de tronco de cone (Figura A.1) é realizado a

partir da Equacéo A.1 :

dRM

dc

Figura A.1 — Regido de mistura na forma de um tronco de cone.
_T 2 2
Vem =75, Ndam +dry-dc +d¢) Eq.A.l

Onde h é a altura do liquido (ou da dispersédo gas-liquido) contido na
regido de mistura, dc é o diametro do corpo principal do biorreator (160 mm) e drm €
o didametro apresentado pela interface do liquido (ou dispersdo) na regido de
mistura. Logo, medindo-se h e dgw, calcula-se o volume de fluido presente na regiéo
de mistura. Entretanto, ndo € possivel realizar a determinacdo deste diametro de
forma confiavel e, portanto, tem-se uma equacao para duas incognitas (Vrm € drw),
resultando em um problema sem solucao.

Para superar essa problema, deve-se obter uma relagcdo entre os
parametros geomeétricos (dc, drm € h) do tronco de cone, conforme mostrado na
Figura A.2 .
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d./2
Figura A.2 — Vista frontal da regido de mistura na forma de tronco de cone.
Onde a € o angulo da regido de mistura e tem o seu valor conhecido,

de acordo com a inclinacdo do tronco de cone. Do triangulo ABC, pode-se encontrar

a seguinte relacao:

ser(a) 2h
t = = Eq.A.2
9= Cost) ~ dru - do \
Rearranjando-se a Equacao A.2 , tem-se:
2cos).h
drpm =dc +Tr(a) Eq.A3

Na Equacdo A.3, utilizou-se as funcgdes trigonométricas cosseno e
seno, em substituicdo a funcéo tangente, para evitar que o denominador da fracédo
assumisse o valor infinito para o caso limite de a = 90°.

Portanto, as Equacbes A.1 e A.3 formam um sistema de duas
equacdes algébricas, com duas variaveis (Vrm € drm), Uma vez que os valores de dc
e a sdo conhecidos a partir do projeto da regido de mistura, e h é a altura medida

experimentalmente.



