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Figura VL5: Comportamento dindmico do crescimento microbiano em cada uma das quatro
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RESUMO

Nas ultimas duas décadas houve um aumento considerdvel no emprego de
fermentagdo em estado sélido (FES) para a obten¢do de enzimas de interesse em alimentos,
incluindo a inulinase. No entanto, todos os trabalhos reportados na literatura abordam a
producdo de inulinase em escala de bancada, usando poucos gramas de substrato. Essa
estratégia de conducao do processo € muito importante na etapa de selecao dos substratos e
triagem dos microrganismos produtores. Porém, ndo permite a avaliacdo do desempenho do
processo em escalas maiores. O objetivo desse trabalho foi investigar a producido de
inulinase por FES num biorreator de leito fixo com capacidade para 3kg (base seca) usando
a levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571. Inicialmente, foi realizado um
delineamento composto central rotacional (DCCR) para otimizar a massa inicial de células,
a temperatura e a vazdo do ar de entrada do biorreator. A partir dos resultados obtidos na
otimizacdo, foram realizados 7 experimentos em torno da regido otimizada, visando a
avaliacdo cinética do processo. Foram monitorados experimentalmente o consumo de
acucar redutor total (ART), a producdo de diéxido de carbono (CO;) e a geracdo de calor
metabodlico. A producdo de dgua metabdlica, massa de células e etanol, além do consumo
de oxigénio, foram calculados a partir de uma equagdo estequiométrica, tomando como

base a producdo de CO, e o consumo de ART. Os dados obtidos na avalia¢do cinética
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foram usados para a geracdo de um modelo de crescimento da levedura Kluyveromyces
marxianus NRRL Y-7571 em FES. Este modelo ¢ baseado em redes neurais artificiais
(RNA), onde sdo usadas como entradas para a rede a massa inicial de ART, temperatura do
ar de entrada do biorreator, temperatura do ar de saida do biorreator e tempo de
fermentacdo. Como respostas t€m-se as taxas associadas com o crescimento da levedura
Kluyveromyces marxianus, como a produ¢do de CO,, calor metabdlico, etanol, dgua
metabdlica, atividade da inulinase e massa celular, além das taxas de consumo de oxigénio
(Oy) e ART. Por fim, o modelo de crescimento microbiano foi acoplado ao balanco
macroscopico de energia no biorreator com o objetivo de prever os perfis de temperatura ao
longo do processo. Entre os resultados obtidos no DCCR tem-se que a maxima producao de
inulinase obtida foi de 437+36 unidades por grama de substrato seco (U.gds™)
(produtividade de 18,2 U.gds'.h') quando a temperatura do ar de entrada, vazdo
volumétrica de ar e massa de células foram 30°C, 2,2 m>h' e 22 g, respectivamente. Na
avaliacdo cinética do processo, foram verificadas diferengas nas taxas associadas ao
crescimento microbiano entre as condi¢des experimentais. O aumento da temperatura do ar
de entrada mostrou ter influéncia no tempo onde as taxas maximas foram verificadas, sendo
que quanto mais alta a temperatura menor foi esse tempo. A temperatura maxima obtida na
corrente de ar na saida do biorreator atingiu valores proximos a 50°C, ndo afetando o teor
de umidade do substrato, o qual se manteve acima de 65%. A producdo de inulinase
mostrou variagdes significativas com a altura do biorreator. As maiores taxas associadas
com o crescimento microbiano foram verificadas quando a temperatura do ar de saida
atingiu valores compreendidos entre 30-38°C, o que corresponde a 4-9 horas de
fermentacdo. O modelo matemadtico baseado em redes neurais empregado para predizer as
principais taxas associadas ao crescimento da levedura K. marxianus em FES mostrou
desempenho satisfatério na representacdo dos dados experimentais e ao acoplar esse
modelo a equacdo de balanco de energia macroscépico do processo obteve-se uma

representacdo satisfatoria dos perfis de temperatura ao longo do biorreator.

Palavras Chave: Inulinase; Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571; Fermentacdo em

estado s6lido; Avaliacdo cinética; Modelagem matematica.
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ABSTRACT

In the last two decades there has been a considerable increase in the interest of using
solid-state fermentation (SSF) for the development of several bioprocesses and products,
including enzyme production, as the inulinase. Nevertheless, all works related in the
literature regarding the inulinase production were conducted in small scales, using few
grams of substrate. This strategy is interesting to select the most promising substrate and
microorganisms, which are able to produce the desired product, but this scale is not
appropriated for the evaluation of process performance in larger scales. This work evaluate
the inulinase production by SSF in a packed-bed bioreactor with available capacity of 3 kg
(dry basis) using the yeast Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571. Initially, it was
evaluated the technical viability to produce inulinase by SSF in the packed-bed bioreactor.
To optimize the operational conditions, such as temperature and flow rate of inlet air and
the initial mass of cells, a central composite rotational design (CCRD) for three
independent variables was carried out. Starting from the results obtained in the CCRD,
seven new experimental runs were carried out within the range investigated for the
independent variables to evaluate the kinetics of cell growth and inulinase production by
Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 in the packed-bed bioreactor. A stoichiometry
correlation between CO,, ethanol, metabolic water, O, and total reducing sugar was
determined. Besides, the metabolic heat production was estimated by a proper energy
balance in the inlet and outlet air stream. The data obtained during the kinetic evaluation of

the process were employed on the development of a mathematical model based on artificial
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neural networks (ANN) to predict the above mentioned microbial rates associated with the
microbial growth in function of the fermentation time, initial total reducing sugar
concentration, inlet and outlet air temperatures. In the last step of the work, the model
related to the microbial growth was coupled to the macroscopic energy balance in the
bioreactor to predict the temperature profile through the substrate bed. The results obtained
in the CCRD showed that the optimum inulinase production was 436.7+£36.3 U. gds'1 at24 h
of fermentation (productivity of 18.2 U.gds™.h™") when SSF was carried out at 30°C of air
inlet temperature, 2.2 m>.h”" of air flow rate and 22 g of cells. During the kinetic evaluation
of the process it was verified that the manipulated variables affected the process
performance. The maximum temperature reached in the outlet air stream was about 50°C,
however not affecting the moisture content of the substrates that was higher than 65%
(w/w) inside the bioreactor. The inulinase production showed significant variations in
different bed heights inside the bioreactor. The highest microbial rates were verified when
the mean temperature of moist substrate reached values in the range of 30 to 38°C that
leads to a fermentation time between 4 to 9 hours. The model developed to predict the main
microbial rates of the yeast K. marxianus grown in solid-state fermentation showed a good
performance during both training and validation steps. The framework developed showed
to be an interesting alternative to substitute the simple empirical microbial model in the
macroscopic balance of energy in the bioreactor, since the proposed hybrid model predicted

efficiently the temperature profiles through the bioreactor.

Key words: Inulinase; Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571; Solid-state fermentation;

Kinetic evaluation; Mathematical modeling.
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CAPITULO I

INTRODUCAO



Ha varios anos o Laboratério de Engenharia de Bioprocessos da FEA/UNICAMP
vem pesquisando a produgdo e a aplicacdo da inulinase. Historicamente, a inulinase €
obtida por fermentacdo submersa, usando meios sintéticos e residuos agroindustriais como
substratos. Os microrganismos do género Kluyveromyces sp. destacam-se como os maiores
produtores, sendo que a levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 apresenta
elevada producdo, principalmente em meios contendo residuos agroindustriais.
Recentemente, comegaram a surgir trabalhos de produ¢do de inulinase por Fermentagdo em

Estado Sdlido (FES).

Apesar do processo de producdo da inulinase por FES apresentar uma boa
perspectiva de aplicacdo industrial, todos os trabalhos foram conduzidos em frascos
plasticos, usando poucos gramas de substrato. Sendo assim, para ocorrer a transicao entre
as escalas bancada—>piloto—>industria, faz-se necessdrio um aprofundado estudo do
comportamento do processo em cada estigio de desenvolvimento. Até o momento, as
informagdes disponiveis sdo referentes a producio de inulinase em mini-reatores, onde os
gradientes de massa e temperatura sao minimizados. A transicdo das escalas
bancada—>piloto requer, num primeiro momento, a sele¢do de uma configuracdo de

biorreator eficiente.

Entre os biorreatores usados em FES, a configuracdo leito fixo com injecdo de ar
forcado é muito atraente, devido as suas caracteristicas de facil construcdo e operacdo, além
do baixo custo. No entanto, pela caracteristica de operagdo, onde o substrato permanece
estatico durante o processo, os gradientes de massa e temperatura sao inevitaveis. O maior
desafio no projeto de biorreatores leito fixo € a remocao do calor metabdlico gerado pelo
crescimento microbiano, onde a temperatura do meio pode atingir valores entre 15 e 20°C
superiores a 6tima para o desenvolvimento dos microrganismos. Além de causar danos as
células, as temperaturas elevadas contribuem para a secagem do leito. O processo de
secagem € indesejdvel por duas razdes: primeiro, o conteddo de dgua disponivel para os

microrganismos diminui, prejudicando o crescimento; segundo, a secagem provoca a



retragdo das particulas, diminuindo o volume do leito, criando caminhos preferenciais para

a passagem do ar, podendo ocasionar zonas de anaerobiose.

Como pode ser visto, o sucesso na utiliza¢do de biorreatores de leito fixo em escalas
piloto e industrial, vai depender do projeto de uma configuragdo eficiente para a reducdo
dos gradientes, principalmente o gradiente de temperatura. Nesse contexto, os modelos
matematicos sao ferramentas indispensdveis no projeto, otimizagdo e controle do processo.
Na etapa de modelagem matemadtica, um dos aspectos chaves € investigar como as
condi¢cdes do processo influenciam o crescimento microbiano. A literatura reportando o
comportamento microbiano em FES é exclusivamente dedicada aos fungos e, na grande
maioria dos casos, esse comportamento € aproximado por expressOes matemdticas

totalmente empiricas em fungao da temperatura do processo.

O presente trabalho € parte integrante do projeto “Obtencdo de enzimas de interesse
para a industria de alimentos”, o qual foi aprovado pelo Programa Nacional de Cooperacdo
Académica (PROCAD/CAPES). As instituicdes participantes sdao a Faculdade de
Engenharia de Alimentos da Universidade Estadual de Campinas (FEA/UNICAMP), o
Departamento de Quimica da Fundacdo Universidade Federal do Rio Grande (FURG) e o
Departamento de Engenharia de Alimentos da Universidade Regional Integrada do Alto

Uruguai e das Missdes Campus de Erechim (URI — Campus de Erechim).

Dentro deste contexto, o objetivo desse trabalho foi a avaliacdo do desempenho do
processo de produgdo de inulinase por fermentacdo em estado sélido em biorreator de leito
fixo e a geragdo de um modelo metabdlico capaz de predizer as principais taxas associadas
ao crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571. Para que tais
objetivos sejam alcangados, o presente trabalho foi desenvolvido de acordo as etapas

descritas a seguir.

O Capitulo II apresenta uma breve revisdo da literatura acerca dos principais
assuntos abordados nesse trabalho. Sdo discutidos aspectos como a produc¢@o de inulinase
por fermentacio em estado sélido (FES), as principais configuracdes de biorreatores

utilizados em FES, o emprego de biorreatores leito fixo para FES, modelagem matematica



de biorreatores leito fixo, incluindo o desenvolvimento de modelos considerando os
fendmenos de transferéncia de massa e calor, além do desenvolvimento de modelos de

crescimento microbiano em FES.

O Capitulo III apresenta a avaliacdo do processo de produgdo de inulinase por FES
em um biorreator de leito fixo com capacidade de 3kg (base seca). A investigacdo do
processo foi realizada através da realizacdo de um delineamento composto central
rotacional (DCCR) para avaliar o efeito da massa inicial de células, temperatura e vazao do

ar de entrada no biorreator de leito fixo.

O Capitulo IV apresenta a avaliacdo cinética do processo de producdo de inulinase
por FES no biorreator de leito fixo. A partir dos dados apresentados no Cap III, foram
realizados 7 novos experimentos, cujas condi¢des experimentais foram definidas em torno
da regidao otimizada, visando avaliar o comportamento cinético do processo. Foram
monitorados experimentalmente o consumo de agucar redutor total (ART), a producdo de
di6xido de carbono (COy) e a geracdo de calor metabdlico. A producdo de dgua metabdlica,
massa de células e etanol, além do consumo de oxigénio foram calculados a partir de uma

equacao estequiométrica, tomando como base a produgdo de CO,.

O Capitulo V apresenta o desenvolvimento de um modelo matematico visando a
predicdo das principais taxas associadas com o crescimento da levedura Kluyveromyces
marxianus NRRL Y-7571 em FES usando os dados experimentais obtidos no Cap IV. Este
modelo é baseado em redes neurais artificiais (RNA), onde sdo usadas como entradas para
a rede as seguintes varidveis: massa inicial de ART, temperatura do ar de entrada do
biorreator, temperatura do ar de saida do biorreator e tempo de fermentacdo. Como
respostas t€m-se as taxas de produgdao de CO,, calor metabdlico, etanol, 4gua metabdlica,

inulinase e massa celular, além das taxas de consumo de oxigénio (O;) e ART.

O Capitulo VI apresenta o desenvolvimento de um modelo matemadtico, visando a
predicao dos gradientes de temperatura envolvidos durante a operacdo do biorreator leito
fixo para a produgdo de inulinase por FES, onde as taxas referentes ao crescimento da

levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 foram substituidas pelo modelo



proposto no Cap V, o qual € baseado no emprego de redes neurais artificiais. Sendo assim,
o modelo final do processo de producdo de inulinase serd um modelo hibrido, composto
pela equacdo de balanco de energia ao longo do biorreator e a rede neural validada no

capitulo V.

Os Capitulos VII, VIII e IX apresentam as conclusdes obtidas com a realizacdao
desse trabalho, as sugestdes para trabalhos futuros e as referéncias bibliograficas,

respectivamente.



CAPITULO I

REVISAO BIBLIOGRAFICA



I1.1 FERMENTACAO EM ESTADO SOLIDO

O processo de Fermentacdo em Estado Sdélido (FES) € definido como sendo o
crescimento de microrganismos na superficie de materiais sélidos, os quais podem atuar
como suporte fisico inerte ou como fonte de nutrientes, na auséncia de &4gua livre
(PANDEY, 2003; COUTO e SANROMAN, 2006). No entanto, o conteudo de &dgua
necessario para o crescimento encontra-se absorvido na matriz porosa do substrato, o que
favorece a transferéncia de oxigénio no meio, pois 0 microrganismo permanece em contato

direto com uma corrente de ar (RAGHAVARAO et al., 2003).

Historicamente, € creditado a FES o inicio do uso de fermentagdo para a producdo
de metabdlitos. No entanto, em meados de 1940 ocorreu uma reducgdo drastica dos estudos
envolvendo FES, principalmente devido ao incentivo para a produgdo da penicilina por
Fermentacdo Submersa (FS) em meio a Segunda Guerra Mundial. Nesse contexto,
processos envolvendo Fermentacdo Submersa tornaram-se modelos em muitos
bioprocessos, sendo extensivamente estudados ao longo dos anos. A partir dos anos 70
voltou-se a dar atenc@o para FES, devido a publicagcdo de trabalhos referentes a produgao
de micotoxinas por fungos. Porém, a grande explosdao do uso de FES ocorreu a partir dos
anos 90 (PANDEY, 2003). No Brasil, a partir de 1986 iniciou-se uma série de pesquisas
referentes a utilizagdo de residuos agroindustriais como substratos em FES para a producdo
de metabdlitos de alto valor agregado como: etanol, proteinas, enzimas, 4cidos organicos,

aminoacidos, entre outros (COUTO e SANROMAN, 2006).

Atualmente hd um grande nimero de patentes e publicacdes referentes aos
fundamentos de FES, desenvolvimento de biorreatores, modelagem e producdo de diversos
bioprodutos (PANDEY, 2003). A maior aten¢do creditada a FES se deve ao fato de que os
rendimentos de bioprodutos como enzimas, compostos aromdticos, corantes € outros
compostos de interesse em alimentos sdo muito maiores quando comparados com os
rendimentos obtidos por FS. As principais vantagens do emprego de FES sdo: altas
produtividades, melhor circulagdo de oxigénio, utilizacdo de residuos agroindustriais,

menores custos na etapa de recuperacdo e purificacdo dos metabdlitos obtidos, baixo



consumo energético, o crescimento dos microrganismos ¢ muito semelhante ao encontrado
no seu habitat natural, entre outros (COUTO e SANROMAN, 2006). No entanto, o uso de
FES apresenta uma série de desvantagens: devido a natureza s6lida dos substratos, é muito
dificil homogeneizar uniformemente o leito e, como resultados, os gradientes de
temperatura, dgua e metabdlitos sdo inevitdveis (ASHLEY, MITCHELL, e HOWES,
1999); a auséncia de dgua livre e a baixa condutividade dos substratos levam a dificuldades
no controle da concentragao de células, pH, temperatura e umidade (HAMIDI-ESFAHANI
et al., 2007); dificuldades de aumento de escala, principalmente associadas com a remog¢ao
do calor metabélico gerado pelo crescimento dos microrganismos (LEKANDA e PEREZ-

CORREA, 2004).

A selecd@o do substrato ou da combinagao deles é um aspecto chave em FES, pois o
substrato € um material ndo solivel que atua como suporte fisico inerte e fonte de
nutrientes. Muito raramente € utilizado um suporte inerte umedecido com uma solucdo
contendo nutrientes. Em relagdo a utilizacdo de residuos agroindustriais como substrato,
devem ser feitas duas consideragdes: a primeira, o residuo deve possuir um baixo valor
agregado e estar disponivel em grandes quantidades; a segunda, como a concentragdao de
nutrientes nao apresenta uniformidade ao longo do ano, € interessante selecionar uma faixa
de concentracdo para cada residuo onde os objetivos do trabalho sdo atingidos (PANDEY,
2003). No Brasil, a utilizagdo de residuos do processamento da cana de acicar, milho e soja
¢ altamente atrativa, devido as grandes quantidades processadas e riqueza de nutrientes

presentes (MAZUTTI et al., 2006).

Outros aspectos chave em FES sdo a selec@o das varidveis do processo que possuem
efeito sobre 0 mesmo, bem como a sua otimizagdo. Nisso incluem-se os parametros fisico-
quimicos e bioquimicos, tais como: tamanho de particula, umidade inicial, pH, pré-
tratamento dos substratos, umidade relativa, temperatura de incubacdo, agitacdo, aeragao,
idade e tamanho do indculo, suplementacdo de nutrientes, extracdo do produto e purificacdo
do mesmo, entre outros (PANDEY, 2003). Para a otimizagdo dessas varidveis a utilizagdao

da metodologia de planejamento de experimentos e anélise de superficie de resposta é uma



boa ferramenta e pode auxiliar na escolha das faixas apropriadas que levam a otimizagdo do

processo (RODRIGUES e IEMMA, 2005)

I1.2 PRODUCAO DE INULINASE POR FES

Inulinases sdo 2,1-B-D-frutano-furohidrolases (EC 3.2.1.7), as quais hidrolisam a
inulina, um polimero formado por moléculas de frutose com ligacdes B-2,1, liberando
moléculas de frutose (ETTALIBI e BARATTI, 2001). A inulinase encontra aplicacdo na
producdo de xaropes com alta concentracio de frutose e na producdo de
frutooligossacarideos (FOS), os quais tém assumido grande importancia como ingredientes
funcionais, devido as suas caracteristicas de estimular a microflora intestinal, a absorcao de
minerais, além de melhorar a vida de prateleira e qualidade nutricional dos alimentos

(SANGEETHA, RAMESH e PRAPULLA, 2005).

Apesar da producdo de inulinase ser extensivamente estudada em FS, o primeiro
artigo reportando sua producdo por FES foi publicado por Selvakumar e Pandey (1999),
que investigaram a influéncia de diversos residuos agroindustriais na producdo de inulinase
usando a levedura Kluyveromyces marxianus ATCC 52466 e uma nova bactéria do género
Staphylococcus. Entre os residuos testados encontram-se farelos de trigo e arroz, casca de
arroz, farinha de milho e torta de coco. As atividades mdaximas obtidas para os
microrganismos Kluyveromyces marxianus ATCC 52466 e Staphylococcus foram 123
U.gds'1 (gds = grama de substrato seco) em 72 horas de fermentacdo e 108 U.gds™' em 48
horas de fermentacdo, respectivamente. Os dois microrganismos apresentaram melhor

desempenho em meio contendo somente farelo de trigo a 37°C e 65% de umidade.

Bender et al. (2006) usaram bagaco de cana para a producdo de inulinase usando o
microrganismo Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571. Foram investigados os efeitos da
temperatura de fermentacao, umidade inicial do bagaco, concentracdo de melaco de cana e
concentracdo de dgua de maceracdo de milho (AMM), através do uso da metodologia de

planejamento de experimentos. A mdxima atividade encontrada foi de 445 U.g" em 72



horas de fermentacdo com 23,4% de AMM (p/p — base seca), 40°C e umidade inicial de
65% (base seca). A adicdo de melaco de cana apresentou efeito negativo para o processo,
diminuindo a atividade final. Os autores associam essa queda na atividade a presenca de
compostos inibidores no melago de cana, uma vez que esse nao foi pré-tratado antes do seu
uso na fermentagdo. Mazutti et al. (2006) otimizaram a concentracio de AMM e a
temperatura do processo de producao de inulinase. Na condi¢do otimizada foi atingida uma
atividade de 392 U.gds™ a 36°C e verificou-se que a concentracdo de AMM ndo apresentou

influéncia na faixa entre 13 e 27,1% em 96 horas de fermentacao.

Xiong, Jinhua e Dongsheng (2007) otimizaram a concentracdo da suplementacdo
do farelo de trigo para a produgdo de inulinase por FES usando uma linhagem nova de
Kluyveromyces S120. Na condicao otimizada, contendo 12,7% de inulina, 10,8% de AMM
e 1,6% de (NH4),SO,, foi possivel a obtencdo de 410 U.gds"1 de atividade enzimatica.
Todos os experimentos foram realizados a 30°C por 72 horas, onde a umidade inicial dos
substratos foi corrigida para 80%. Ayyachamy et al. (2007) avaliaram o efeito de diversas
fontes de carbono na producdo de inulinase por FES usando a bactéria Xanthomonas
campestris pv phaseoli. Os melhores resultados foram obtidos com o emprego de alho,

onde a mixima produc¢do de enzima foi 117 U.gds'1 apo6s 72 horas de fermentacdo.

Mazutti et al. (2007) avaliaram os efeitos dos parametros de processo sobre a
producdo de inulinase pelo microrganismo Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571
usando bagaco de cana como substrato. Foram investigados os efeitos de tamanho de
particula, densidade de in6culo, concentracio de AMM e concentracdo de farelo de soja.
Todos os experimentos foram realizados a 36°C e 65% de umidade. A méixima atividade
obtida foi de 250 U.gds™ em meio contendo 20% de AMM e 5% de farelo de soja. Além
disso, a granulometria dos substratos ficou na faixa de 9/32 mesh e a densidade de in6culo
1x10" células.mL™. O uso de farelo de soja reduziu o tempo méximo de fermentacio de 96
para 24 horas, o que permitiu um aumento de 2 vezes na produtividade do processo quando
comparado com o trabalho de Mazutti et al. (2006), mesmo com a atividade atingindo

valores menores (MAZUTTI et al., 2007).
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Guo et al. (2009) investigaram a producdo de inulinase por FES usando a levedura
Pichia guilliermondii, a qual foi isolada de uma alga. A metodologia de superficie de
resposta foi utilizada para a otimizacdo do meio de cultura e das condicdes operacionais.
Ap6s a otimizagio, foi possivel obter uma atividade enzimética de 455.9 U.gds™ apds 24h
de fermentacdo. As condicdes operacionais foram definidas como sendo: 60,5% de
umidade inicial dos substratos, 2,5% de volume de indculo, 0,42 a razdo farelo de

trigo/farelo de arroz, 30°C de temperatura e pH 6,5.

Sheng et al. (2009) otimizaram a produgdo de inulinase por FES usando a levedura
Cryptococcus aureus, a qual também foi isolada de uma alga. Apds o processo de
otimizacdo, onde foi empregada a metodologia de planejamento de experimentos e andlise
de superficie de resposta, foi possivel a obten¢do de uma atividade enzimética de 420,9
U.gds™ apés 120h de fermentacdo. As condi¢des operacionais foram definidas como sendo:
60,5% de umidade inicial dos substratos, 2,5% de volume de inoculo, 0,42 a razdo farelo de

trigo/farelo de arroz, 29°C de temperatura e pH 35,5.

Apesar da literatura reportar alguns trabalhos referentes a producdo de inulinase por
FES, é importante ressaltar que todos os trabalhos foram realizados empregando alguns
gramas de substrato em biorreatores tipo bandeja, onde as tnicas varidveis controladas
foram a umidade relativa do ambiente e a temperatura da camara de incubacao. Este tipo de
sistema € facil de ser usado, permitindo avaliar vdrios experimentos simultaneamente,
sendo particularmente interessante para selecionar substratos e/ou microrganismos, numa
etapa preliminar de pesquisa (DURAND, 2003). No entanto, ndo hd nenhum trabalho
sistemdtico reportando o aumento de escala do processo de produgdo de inulinase ou a

utilizagdo de outros tipos de biorreatores.

I1.3 BIORREATORES PARA FES

O sucesso da aplicacdo em escala industrial de um bioprocesso baseado em FES

depende, obrigatoriamente, do bom desenvolvimento deste em escala de laboratério e,
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principalmente, da escolha certa da configuracdo de biorreator, que é dependente dos

seguintes aspectos (MITCHELL, KRIEGER e BEROVIC, 2006):

O microrganismo tolera agitacdo? Baseado nisso, os biorreatores podem ser

completamente estédticos, intermitentemente agitados ou continuamente agitados.

Quao rdpido o microrganismo cresce e qual € a sua sensibilidade ao aumento da
temperatura? O controle de temperatura em biorreatores industriais para FES &
um desafio, especialmente naqueles processos onde o crescimento € acelerado.
Os varios tipos de biorreatores diferem na eficiéncia da remog¢do do calor
metabodlico, que € dependente da interagdo do microrganismo com o tipo do
biorreator € a maneira como ele € operado. Estas consideragdes podem
determinar as decisdes chaves no processo, como por exemplo a altura maxima

do leito.

Qual o nivel de aeracdo requerido no sistema? A maioria dos processos
baseados em FES envolve o crescimento aerdbico dos microrganismos.
Essencialmente, existem duas opcdes de aeracdo em biorreatores para FES. Uma
delas € circular ar em torno do leito, enquanto a outra op¢ao consiste am injetar

ar forcado através do leito.

O grau de assepsia requerido para a operacdo do biorreator. Muitos processos
baseados em FES envolvem o crescimento rdpido de microrganismos em
substratos com baixo teor de umidade, garantindo uma vantagem competitiva
em relagdo aos microrganismos contaminantes. No entanto, em outros casos o
crescimento € lento e a operacgdo do biorreator requer o desenvolvimento de um

processo asséptico que previna a contaminagao.
Facilidade de carga/descarga do substrato no biorreator.

Quantidade de substrato a ser fermentado.

Baseado nos aspectos listados acima, varios tipos de biorreatores estdo sendo usados

em FES. Considerando os aspectos de constru¢do e operacao, estes biorreatores podem ser

divididos em quatro grandes grupos (MITCHELL, KRIEGER e BEROVIC, 2006):
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¢ Grupo I: Biorreatores onde o leito permanece estatico durante o processo € o ar
¢ circulado em torno do leito. Estes biorreatores sao conhecidos como

biorreatores de bandejas.

e Grupo II: Biorreatores onde o leito permanece estdtico durante o processo e
ocorre injecdo forcada de ar através do leito. Estes biorreatores sdao conhecidos

como de leito fixo.

z

e Grupo III: Biorreatores onde o leito € continuamente ou intermitentemente
agitado durante o processo e o ar é circulado em torno do leito. Estes

biorreatores sdo conhecidos como tambor rotativo, tambor agitado.

e Grupo IV: Biorreatores onde o leito € continuamente ou intermitentemente
agitado e ocorre injecdo forcada de ar através do leito. Estes biorreatores sao

conhecidos como leito fluidizado, reator de mistura.

I1.3.1 Biorreator Tipo Bandeja

O biorreator tipo bandeja € a configuracdo mais simples, onde uma fina camada de
substrato mais microrganismo sdo incubados em uma camara com controle de umidade e
temperatura. Esta tecnologia pode ser facilmente escalonada, uma vez que o nimero de
bandejas pode ser aumentado para atingir a capacidade de processamento exigida pelo
processo. Embora esta tecnologia venha sendo amplamente usada na industria,
principalmente no Japao para a producao de molho de soja fermentado, a mesma apresenta
o inconveniente de requerer uma ampla drea dentro da inddstria para o desenvolvimento do
processo. A Figura II.1 apresenta o diagrama esquemadtico de um biorreator tipo bandeja,
onde as diversas bandejas sdo arranjadas, uma em cima das outras, de maneira a formar
uma pilha. Cada moédulo contém canais por onde é circulado ar atmosférico com
temperatura e umidade controlada para a remogdo do calor metabdlico e fornecimento de

0Xx1g€nio aos microrganismos.

13



Figura II.1: Diagrama esquematico do biorreator tipo bandeja (Adaptado de MITCHELL,
KRIEGER e BEROVIC, 2006).

11.3.2 Biorreator de Leito Fixo

O projeto basico de um biorreator de leito fixo consiste de uma camisa cilindrica,
onde na parte inferior dessa camisa € introduzida uma corrente de ar, a qual percorre todo
leito contendo o material sélido. Os biorreatores de leito fixo sdo muito simples e de facil
utilizagdo, tornando-se bons sistemas para o aumento de escala do processo, pois permitem
avaliar os principais efeitos de transferéncia (massa, calor e oxigénio) e a influéncia de
parametros de processo sobre o comportamento dindmico do sistema (DURAND, 2003). A
Figura I1.2 apresenta o diagrama esquematico de duas configuracdes de biorreatores leito
fixo, onde os perfis de distribui¢do de ar dentro do biorreator sao no sentido axial e radial

para as Figuras a e b, respectivamente.
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Figura I1.2: Diagrama esquematico da configuracdo padrio de biorreatores leito fixo: a)
Distribui¢ao axial de ar dentro do biorreator; b) Distribui¢do radial de ar dentro do

biorreator (DURAND, 2003).
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Figura I1.3: Diagrama esquematico dos fendmenos de transferéncia de massa e energia que

ocorrem em biorreatores de leito fixo em FES (Adaptado de MITCHELL et al., 2000).

Como o biorreator de leito fixo apresenta baixa eficiéncia no que diz respeito a
remog¢ao de calor metabdlico gerado pelo microrganismo, a sua aplicacdo fica restrita a
processos que utilizam poucos quilogramas de substrato. Mitchell er al. (2000)
apresentaram uma revisao sobre estratégias de projeto, opera¢do e aumento de escala de
biorreatores para FES. Com relacdo aos biorreatores de leito fixo, sdo apresentados vérios
trabalhos, os quais usam em média 1,5 a 5 kg de substrato. Roussos et al. (1993)
apresentaram um projeto de biorreator para operar em escala piloto, com capacidade
méxima de 40 kg de substrato. Virtanen et al. (2008) usaram um biorreator de leito fixo
com capacidade para 40 kg de substrato na producdo de biopesticidas. A literatura
apresenta inimeras aplicagdes de biorreatores de leito fixo para a obten¢do de bio-produtos
em FES. No entanto, todos os trabalhos foram realizados em escala de laboratério, usando

no maximo 40 kg de substrato.
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Apesar de todas as dificuldades encontradas no aumento de escala de biorreatores
de leito fixo para FES, tem-se um grande interesse no projeto de estratégias mais eficientes,
uma vez que esse tipo de biorreator apresenta inimeras facilidades de projeto e operagao.
Além disso, o projeto de configuragdes mais eficientes impulsionaria o emprego de FES em
nivel industrial, principalmente em processos onde o microrganismo nao tolera qualquer
tipo de agitacdo mecanica do meio. No entanto, para que tal objetivo seja atingido, uma
série de etapas deve ser cumprida, tais como: elucida¢do experimental do comportamento
metabdlico do microrganismo em escala de laboratério, desenvolvimento de modelos
matematicos que sejam representativos dos fendmenos envolvidos em pequena escala, uso
desses modelos como uma ferramenta para prever o comportamento em grande escala e,

por fim, aplicagc@o do processo em escala industrial.

11.3.3 Biorreator de Tambor Rotativo

Os biorreatores do tipo tambor rotativo apresentam melhores caracteristicas para
prevenir os gradientes de massa e energia através do leito que os biorreatores de leito fixo,
enquanto provém agitacdo mais branda que aqueles dotados com agitadores internos. A
auséncia de pés agitadoras e a baixa perda de carga ao longo do biorreator fazem com que a
operacdo e construcdo do mesmo seja simples. A agitacdo branda associada com o
movimento rotacional do tambor contendo o substrato minimiza, os efeitos de rompimento
celular devido ao atrito, tornando-se assim a configuracdo ideal para os processos onde os

microrganismos toleram agitacdo branda.

Em um biorreator de tambor rotativo, a transferéncia de calor e, portanto, a remocao
do calor metabdlico, € limitada pela evaporacdo de dgua das particulas de substrato e pela
perda de calor por conveccdo através das paredes do biorreator para o ambiente. Quanto
maior a escala do processo fermentativo, a remoc¢do de calor por evaporacio torna-se mais
importante que a perda de calor por conveccao (MITCHELL, von MEIEN e KRIEGER,
2003). Uma das maiores vantagens dos biorreatores do tipo tambor rotativo é a

possibilidade de adi¢ao de dgua durante a fermentacdo, por exemplo, pela aspersdo de uma
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fina camada sobre o substrato durante o movimento de rotacdo do tambor. Isto implica
dizer que a remoc¢do de calor por evaporacdo pode ser usada como o principal mecanismo
de retirada de calor do meio sem limitar o crescimento microbiano devido a diminui¢ao da
umidade do meio. Os principais fenomenos de transferéncia de massa e energia que
ocorrem em biorreatores do tipo tambor rotativo em FES foram reportados por Mitchell et

al. (2000) e estdo apresentados na Figura I1.4.

Direcdo de
Rotagdo

Ar de saida

Particulas
de substrato
tombando
no leito

Ar de
entrada

Convecgio para o
ambiente

HEADSPACE

Conveccdo para o
headspace

Evaporagio para o
headspace

Condugio
para a
parede

Figura I1.4: Diagrama esquematico dos fendmenos de transferéncia de massa e energia que
ocorre nos biorreatores do tipo tambor rotativo em FES (Adaptado de MITCHELL et al.
2000).
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I1.3.4 Biorreator de Leito Fluidizado e de Leito Agitado

A principal diferenca entre os biorreatores do tipo tambor rotativo e os biorreatores
de leito fluidizado e de leito agitado é a maneira pela qual ocorre o sistema de aeragdo do
leito. Em biorreatores de leito fluidizado e reatores de leito agitado o ar é injetado
diretamente no leito contendo o substrato, como ocorre nos biorreatores de leito fixo,
melhorando consideravelmente a drea de contato entre o gis e as particulas sélidas,
enquanto que no biorreator de tambor rotativo o ar € injetado no headspace do biorreator.
No caso de biorreatores do tipo leito fluidizado, os mesmos ndo podem ser assumidos
perfeitamente agitados, mas a remoc¢do de calor por conveccdo € efetiva, de maneira que o
balanco de energia é desconsiderado na grande maioria das vezes, limitando-se somente ao
balanco de massa, especificamente, o balanco para dgua (MITCHELL, von MEIEN e
KRIEGER, 2003). No caso de biorreatores de leito agitado, diversos mecanismos de
agitacdo tém sido empregados como alternativas para obter uma melhor uniformizacao das
propriedades do leito. Mitchell er al. (2000) apresenta vdrias configuragdes diferentes de
biorreatores de leito agitado, onde, na grande maioria dos casos, a agitacao € realizada pelo
uso de pas dispostas no centro do biorreator. A Figura IL.5 apresenta um diagrama

esquemadtico de um biorreator de leito agitado (a) e um biorreator de leito fluidizado (b).

| Leite Agitad | Leito Fluidizado

Ar de saida

Figura IL.5: Diagrama esquemaético dos biorreatores tipo leito agitado (a) e leito fluidizado

(b) em FES (Adaptado de MITCHELL et al., 2000).
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I1.4 MODELAGEM MATEMATICA DE BIORREATORES DE LEITO FIXO EM
FES

O desenvolvimento de modelos mateméticos em bioprocessos é uma das principais
ferramentas para o aumento de escala e otimiza¢do do processo. Os modelos auxiliam na
predicio de como as interacOes entre os varios fendmenos envolvidos durante a
fermentacdo podem contribuir para melhorar o controle global do processo. A aplicacdo de
modelos matematicos em FES pode ser dividida em dois grandes grupos: modelos
macroscopicos € modelos cinéticos e/ou microscopicos (MITCHELL, von MEIEN e
KRIEGER, 2003). A Figura I.6 apresenta um diagrama esquemdtico dos principais
fendmenos macroscopicos e microscopicos que ocorrem em FES, incluindo as inter-

relacdes entre os fendmenos relatados.
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Figura I1.6: Diagrama esquematico dos fendmenos macroscopicos € microscopicos que

ocorrem em FES (Adaptado de VICCINI et al., 2001)
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Os modelos macroscopicos descrevem a transferéncia de energia e massa entre o
leito contendo o substrato com a vizinhanga, a qual pode ser entre as fases sélida e gasosa
dentro do biorreator ou a partir da parede do biorreator para o ambiente. Os modelos
microscopicos, por sua vez, descrevem a cinética de crescimento microbiano em FES e
como o crescimento pode ser afetado pelos varios processos que ocorrem simultaneamente
ao nivel de uma unica particula de substrato, onde cada particula pode ser considerada
como um micro-reator. Claramente, tanto os fendmenos microscopicos quando os
macroscépicos afetam o desempenho do processo, apesar dos diferentes objetivos. A Figura
I1.7 apresenta um diagrama esquemadtico da estrutura bdsica de um modelo matematico para
FES, onde é mostrado como as inter-relacdes entre os fendmenos macroscopicos € 0s

microscépicos afetam o desempenho do processo.

Modelo Cinético

Crescimento Microbiano

d_x:
dt

L)

Parametros dentro das equagdes

cinéticas que sdo expressos em funcao| Expressdes matemdticas que descrevem
das varidveis ambientais como o crescimento microbiano é
afetado pelas varidveis ambientais

Equacoes de Balanco

Temperatura, umidade e oxigénio

= Pl 2|

dar d|H O _ d|O.
e v e =

Expressoes matematicas que
relacionam as varidveis operacionais
com as equagdes de transporte (por
exemplo, o coeficiente convectivo de
troca térmica

Variaveis Operacionais
Relacionada com a aeragdo, agitacdo e
resfriamento do sistema

Modelo Obtido do Balanco de Energia/Massa

Figura II.7: Diagrama esquematico da estrutura basica de um modelo matematico para FES

(Adaptado de MITCHELL, von MEIEN e KRIEGER, 2003)
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11.4.1 Modelos Cinéticos e/ou Microscopicos para FES

Os modelos microscépicos sdo aqueles que procuram descrever o comportamento
cinético do microrganismo e como este depende dos varios processos que ocorrem na
superficie ou dentro de uma particula (MITCHELL er al, 2000). Os fendmenos
microscopicos que podem ser potencialmente incluidos no modelo cinético s@o o efeito das
varidveis como temperatura, pH, atividade de 4dgua, concentracdo de oxigénio e nutrientes
no crescimento microbiano. Além disso, alguns modelos avaliam o efeito da difusdo de
enzimas, hidrélise de polimeros pelas enzimas e difusdo dos produtos de hidrélise no

crescimento microbiano (VICCINI ez al., 2001).

O crescimento microbiano pode ser descrito por duas abordagens distintas:
equagdes empiricas simples ou por modelos fenomenoldgicos que levam em consideragao
como os fendmenos intraparticulares limitam o crescimento dos microrganismos no meio.
Mitchell et al. (2004) apresentaram uma revisdo dos modelos cinéticos mais empregados
em FES, bem como os modelos microscopicos que vém sendo desenvolvidos. De uma
maneira geral, os modelos empiricos predominam em FES, onde a taxa de crescimento €
funcdo da temperatura do processo. Os principais modelos empiricos reportados na
literatura para descrever a cinética de crescimento microbiano em FES encontram-se

apresentados na Tabela II.1.

Tabela II.1. Resumo dos principais modelos empiricos reportados na literatura para

descrever o crescimento microbiano em FES (MITCHELL et al., 2004)

Nome Equacao Nuimero
Li dX
mear 22 (II 1)
dt
Exponencial dX —u-X, p=f(T) (I.2)
dt
Logistico dx X
E:“'X'(l‘x— X, =f(Ta,)  (13)
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No entanto, existem variacdes na maneira como sdao empregados os modelos
listados na tabela acima, de maneira a melhorar a capacidade de predicao e/ou inferéncia do
modelo matemético. Nos pardgrafos seguintes serdo apresentados os principais trabalhos
que reportam essas aplicagdes diferenciadas dos modelos matematicos empiricos para
predizer o crescimento microbiano em FES. Serdo enfocadas a apresentacdo do modelo e a

principal vantagem associada com o seu uso.

Bovill et al. (2000) modificaram a equagdo logistica, pela inclusao de um termo que
representa o estado fisiolégico das células, o qual é dependente das mudancas das

condi¢des ambientais, conforme as equagdes I1.4a e 11.4b.

X _ox o X

" =u-X [1 Xmax] (1+QJ (I1.4a)
onde:

Q_gr, a,.Q) (IL4b)
dt

onde X € a concentracdo celular, p € a velocidade especifica de crescimento, Xp.x € a
concentracdo celular méxima obtida na fermentacdo, T € a temperatura dentro do leito
sOlido, ay, € a atividade de dgua do substrato e Q € um parametro empirico que representa o
estado fisiolégico das células. Se as condicdes ambientais sdo favordveis ao crescimento do
microrganismo o valor de Q tende a 1. Caso contrario, tem-se valores menores que 1 para
Q, implicando numa redugcdo do crescimento microbiano. A abordagem proposta
possibilita investigar como as condicdes ambientais passadas afetam o crescimento
microbiano atual, uma vez que essas condicdes afetam o valor de Q. O crescimento
microbiano também depende das condicdes ambientais atuais, as quais sdo inclusas no

parametro W, o qual é o maximo valor possivel dada uma determinada condi¢ao ambiental.

Dalsenter et al. (2005) propuseram um modelo que postula que o crescimento

microbiano é controlado pela concentragdo de um componente essencial hipotético dentro
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das células, denominado componente F. A concentracdo deste componente € representada
em temos adimensionais e varia entre 0-1, onde 1 representa a concentra¢do normal deste
componente dentro das células e O representa uma célula completamente morta. O

crescimento ocorre conforme a seguinte equagao:

%zu-F-X-[l—XLJ (IL.5a)

max

onde p é a velocidade especifica de crescimento na temperatura Otima para o
microrganismo, Xmax € a concentragdo celular mdxima obtida na fermentagdo. A
concentracdo deste componente ¢ funcdo da temperatura do meio, a qual € descrita pela

seguinte equagao:

dF

—=k,-F-(1-F")-k,-F (II.5b)
dt ’
onde:
-E
k.=A_-ex 5 1I.5¢
e as
_ED
kp, =Ap -exp T (IL.5d)

onde ks e kg s@0 as taxas de sintese e desnaturagao do componente F, respectivamente, A e
Ap sdo os fatores de freqiiéncia para a sintese e desnaturacdo do componente F,
respectivamente, E; e Ep sdo a energia de ativacdo de desnaturacdo do componente F,
respectivamente, T € a temperatura do leito, R € a constante dos gases ideais € n é uma
constante ajustdvel. O modelo proposto considera que a variacdo de temperatura nao afeta a
velocidade especifica maxima de crescimento, mas afeta a concentragdo do componente F.
Sendo assim, a temperatura de processo tem efeito somente sobre o nivel do componente F
e este ¢ que regula todo o crescimento microbiano. O modelo apresentou melhores

resultados quando comparado com equagdes empiricas simples.
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Ikasari e Mitchell (2000) desenvolveram um modelo empirico de duas fases, o qual
consiste de uma fase inicial onde o crescimento € maximo (periodo compreendido entre o
inicio da fermentacdo até o final da fase exponencial t,) e uma fase de desaceleracao
(periodo compreendido entre final da fase exponencial t, e o final da fermentacdo). A

equacdo correspondente para a fase de aceleracao é dada por:

X_wX (IL6a)
dt 3

enquanto que a equagdo para a fase de desaceleragdo € representada por:

(L—)fzu-L-e_k“_t“) Xot>t, (I1.6b)

onde L é um fator de sobrevivéncia do microrganismo na mudanga entre fases e k é uma
constante de desaceleragdo, os quais podem ser estimados através de regressao nao linear
de dados experimentais de crescimento microbiano em FES. O modelo sugere que no
instante em que inicia a fase de desaceleragdo ha um decréscimo de aproximadamente 80%

no nimero de hifas ativas, seguido por um decréscimo exponencial nesse periodo.

Hamidi-Esfahani et al. (2007) propuseram um modelo de duas fases, o qual aplica
os modelos logistico e exponencial para simular o crescimento de um fungo em diferentes
temperaturas. O modelo proposto assume que o microrganismo cresce exponencialmente na

primeira fase, conforme:

dX
dtl =W, - X, (IL72)

onde:

u, = [d1 (T-T,, )(1—e®" Tm )]2 (1..7b)

onde T € a temperatura do leito, T, € Tiax 30 as temperaturas minimas e maximas para as

quais o crescimento microbiano € possivel, respectivamente, d; e d, sdo constantes
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empiricas ajustdveis. Na segunda fase ocorre uma diminui¢do na velocidade de crescimento
dos microrganismos em FES, decorrentes do aumento da temperatura do meio, sendo

descrito pelo modelo logistico, conforme:

dX, X
=, X, |1-—2 I.7¢
a e ( Xmaxj {L-7e)
onde:

&
n =a-e RT (I1.7d)

onde a € o fator de freqii€ncia para o crescimento microbiano, Ea € a energia de ativagcao
para o crescimento microbiano, T € a temperatura do leito e R € a constante dos gases
ideais. A transicdo entre as fases ocorre conforme o seguinte critério: se a taxa de
crescimento obtido pela Eq. II.7a for maior que o obtido pela Eq. Il.7c, o crescimento é
descrito pela Eq. II.7a, sendo pela Eq. IL.4c. Os demais parametros do modelo sao
estimados através de regressao nao linear dos dados experimentais, expressos em termos do
consumo de oxigénio e producdo de diéxido de carbono. O modelo foi apto para descrever
toda a curva de crescimento, incluindo a fase lag e a fase de desaceleracdo do crescimento

microbiano.

Apesar da dificuldade em se avaliar os fendmenos de transporte em micro-escala,
alguns trabalhos apresentam o desenvolvimento e aplicacio de modelos matematicos
mecanisticos para simular alguns fendmenos complexos que ocorrem em FES. Mitchell et
al. (1991) propuseram um modelo matemadtico relacionando o crescimento a difusdo de
enzimas no interior das particulas de substrato e a hidrélise do polissacarideo, mostrando
que a taxa de difusdo dos produtos de hidrélise até a superficie pode limitar o crescimento.
As particulas de substrato foram consideradas como uma placa plana infinitesimal, onde a
difusdo da enzima glucoamilase (Cg) para o interior da particula de substrato pode ser

descrita pela seguinte equagao:
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(IL.8a)

2
aC; _p, ? C,
dt 0z

onde Dg € a difusividade efetiva da enzima para o interior da particula, z € a posicdo e t € o
tempo. Foi assumido que a enzima € liberada pelos microrganismos na superficie do
substrato. A hidrélise do amido (Cs) dentro da particula de substrato segue a cinética de

Michaelis-Menten:

dCq =k, Cg- G (I1.8b)
dt k., +Cq

onde k¢, € kg sdo as constantes catalitica e a de Michaelis-Menten, respectivamente. A
liberacdo de glicose (Cg) pela acdo da glucoamilase e a difusdo da glicose dentro da

particula de substrato sao descritas por:

2
C _p 9 Co ik, | S (IL8c)
dt 0z k, +Cq

onde Dg € a difusividade efetiva da glicose no interior da particula. A concentragdo celular
foi tratada matematicamente como sendo uma fina camada em torno das particulas de

substrato com densidade constante.

Rajagopalan e Modak (1995) melhoraram o modelo de Mitchell et al. (1991),
considerando a esfericidade das particulas de substrato, a qual é uma considera¢cdo melhor
que a de uma placa plana infinita, além de levar em consideracio a difusdo de oxigénio no
interior de um filme liquido ao redor das particulas de substrato, considerando que o
crescimento microbiano ocorre na superficie das particulas. A descricdo resumida das

etapas envolvidas no desenvolvimento do modelo encontra-se na Figura I1.8.
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Figura I1.8: Diagrama esquematico dos fendmenos considerados no desenvolvimento do
modelos de Rajagopalan e Modak (1995). Legenda: 1- liberacdo da enzima glucoamilase
na interface biofilme/substrato; 2 — difusdo da enzima para o interior da particula de
substrato; 3 — hidrélise do amido pela enzima; 4 — liberagao da glicose e difusdo até o
biofilme liquido; 5 — difusdo da glicose dentro do biofilme liquido e consumo da mesma
pelo microrganismo; 6 — Difusdo do oxigénio para o interior do biofilme liquido e consumo
pelo microrganismo; 7 — expansao do biofilme devido ao crescimento microbiano.

(Adaptado de MITCHELL et al. 2004)

De acordo com Rajagopalan e Modak (1995), a difusdo da enzima glucoamilase

(Cg) para o interior da particula de substrato pode ser descrita pela seguinte equacao:

dc, D, a( ,0C,
—_E 7| 27YE 1.9
dt r’ ar(r or (IL52)

onde Dg € a difusividade efetiva da enzima para o interior da particula com raio r em cada

instante de tempo t. Foi assumido que a enzima foi liberada na interface biofilme
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liquido/substrato. A hidrdlise do amido (Cs) dentro da particula de substrato foi assumida

seguir a cinética de Michaelis-Menten:

dC C
S =—k_, -Cp- S (I.9b)
dt k, +Cq

onde ke, € kg sdo as constantes catalitica e a de Michaelis-Menten, respectivamente. A
liberacdo de glicose (Cg) pela acdo da glucoamilase e a difusdo da glicose dentro da

particula de substrato foram descritas por:

D
dCe :_262 2 ICq +k_ -Cy- Cs (IL9¢c)

onde D¢ € a difusividade efetiva da glicose no interior da particula com raio r em cada
instante de tempo t. A difusdo de oxigé€nio (Cpy) para o interior da particula de substrato

pode ser descrita pela seguinte equagao:

D
LCor Don 92 0on )y X Yy | 02 = (IL9d)
dt r° or or Ko, +Cor N kg +Cq

onde Cp, e Cg s@o as concentragdes de glicose e oxigénio no biofilme liquido € You/x € 0
coeficiente de rendimento de oxigénio em células. A equacdo que descreve o crescimento

microbiano € a seguinte:

% - -[R I'Lmax . X . COZ CG . 47'51‘2 . dl‘ (II9e)
dt R ko, +Coy N kg +Cq

7z

onde X é a concentracdo de biomassa, pmax € a velocidade especifica méixima de
crescimento, Cg € a concentracdo de glicose no biofilme liquido, R € o raio do biofilme e

R; € o raio da particula.

Rajagopalan, Rockstraw e Munson-McGee (1997) propuseram um modelo que leva

em consideracdo a alteragdo do tamanho das particulas ocasionada pelo consumo de
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substrato e crescimento microbiano na superficie, o qual ndo € limitado pela difusdo da
glicose no biofilme liquido. A seguinte equacgdo foi proposta de maneira a descrever a

variacao transiente do raio da particula (R;(t)):

I aC 5
3{ jODG( arG j'4nRi0dt}

4mpg

3
R, () =R} - (I.10a)
onde Dg, Cg e pg sdao a difusividade efetiva, concentracdo e densidade da glicose no
interior da particula de substrato, respectivamente ¢ Rjp € o raio inicial da particula. O
volume residual da particula (Vs) € dado por:

Vg = 'Tc'(Rfo —Ri(t)3)'pG (IL.10b)

W | A

Nopharatana, Howes e Mitchell (1998) apresentaram um modelo que descreve a
variacdo temporal e espacial do crescimento das hifas dos fungos ao longo das superficies
dos substratos e relacionaram como a difusdo de glicose do interior do substrato até a
superficie e a difusdo de glicose dentro das hifas pode limitar o tamanho e a densidade das
mesmas. O modelo proposto considera somente a coordenada vertical, onde os pontos na
coordenada horizontal foram assumidos idénticos. Embora o crescimento dos fungos ocorra
devido a extensdo e ramificacdes das hifas, o modelo ndo descreve a extensdo e ramificagdao
de hifas individuais. A Figura I1.9 apresenta um diagrama esquemadtico dos fendmenos

envolvidos no modelo proposto.

O modelo que descreve a geracdo e o movimento das hifas é descrita pela Eq.

II.11a:
a_n:al_i[ G j.,.D 1_1[ G ja_n (IL.11a)
ot B.. Nk+G B.. Nk+G jox
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Figura I1.9: Diagrama esquematico dos fendmenos considerados no desenvolvimento do

modelo de Nopharatana, Howes e Mitchell (1998) (Adaptada de MITCHELL ef al. 2004)

A equacdo anterior postula que o nimero de hifas numa altura especifica (x) é
resultado de dois processos. O primeiro termo do lado direito da equagdo diz respeito a
producdo de novas hifas devido a ramificacdo, a qual depende da concentracdo da glicose
(G), assumindo cinética de Monod, onde k € a constante de saturacdo e B a concentracao
global de biomassa. A taxa especifica maxima de produgdo das hifas é dada por a. O
segundo termo do lado direito da equacao diz respeito ao movimento das hifas numa altura
especifica. Este movimento, devido a extensdo das hifas, € modelado como sendo um
processo resultante da difusdo, onde D ¢é a difusividade das pontas das hifas, assumindo que

a taxa de extensdo das hifas depende da concentracdo de glicose e da concentragdo global

de biomassa. A producdo global de biomassa é dada por:
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a—an-me-a-p-(l—iJ( G j (IL11b)
ot B, \k+G

z

onde vpnax € a mixima taxa de extensdo possivel para as hifas, a € a drea de secdo
transversal das hifas e p € a massa seca de hifa por tempo. Um balanco de massa também ¢é

escrito para a difusdo e consumo da glicose dentro das hifas, conforme:

-mg B (L11c)

G B(BB(G/B)j_ 1 0B
ox

— =Dy o B
ot ox Yy, ot

onde Dy € a difusdo efetiva da glicose nas hifas, Yx,g € o coeficiente de rendimento de
glicose em células e mg € o coeficiente de manuteng¢do das hifas devido ao consumo de

glicose.

Ao contrario de fermentacdo submersa, onde hd muitos estudos de modelos de
crescimento microbiano segregados e estruturados, em FES h4d uma lacuna a ser
preenchida. Um modelo de crescimento microbiano representativo do processo é o
principal aspecto do projeto de configuracdes mais eficientes de biorreatores leito fixo para
FES. O que se percebe € que para todos os modelos apresentados anteriormente, tem-se
apenas uma representacao qualitativa ou semiquantitativa dos fendmenos envolvidos, o que

justifica o fato que muitas estratégias de projeto serem pouco eficientes.
11.4.2 Modelos Macroscépicos em FES

Os modelos macroscopicos sdo aqueles que se referem a operacdo do biorreator.
Eles descrevem os fendmenos de transferéncia de massa e calor no processo e,
normalmente, elucidam os fendmenos ao nivel de uma tunica particula, de uma maneira
bem simplificada. Em biorreatores de leito fixo para FES as principais varidveis
operacionais manipuladas sdo a temperatura e a vazdo do ar de entrada. O grande desafio ¢
manipular essas varidveis de tal maneira que se tenha um adequado fornecimento de

oxigénio, preven¢do do superaquecimento do meio e manutencdo da atividade de dgua
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proxima da 6tima para o microrganismo se desenvolver. Em virtude da complexidade da
interacdo entre os fendmenos, o desenvolvimento de modelos mateméticos macroscopicos,
baseados em principios de transferéncia de massa e calor, sé uma 6tima ferramenta para
simular o processo e compreender os aspectos relevantes (MITCHELL et al., 2000). Muitos
trabalhos que enfocam a modelagem macroscopica dos fendmenos de transferéncia de
massa e calor em biorreatores do tipo leito fixo sdo encontrados na literatura, sendo que os

mais relevantes serdo discutidos a seguir.

Os primeiros modelos matemadticos para biorreatores leito fixo ndo apresentavam a
inclusdo da evaporagdo de dgua no balango de energia (SAUCEDO-CASTANEDA et al.,
1990; SANGSURASAK e MITCHELL, 1995). Sangsurasak e Mitchell (1998) propuseram
um modelo bi-dimensional para a transferéncia de calor em um biorreator de leito fixo para
o crescimento de A. niger. O modelo indicou que o processo de evaporacdo dentro do
biorreator foi responsdvel pela retirada de 78% do calor metabdlico. O balanco de energia
proposto inclui um termo referente a evaporacdo e a transferéncia de calor nas coordenadas

radial e axial, conforme a Eq. 11.12:

* 92> TRo

JoT
.C.— .C A v —= .12
pb pb at +(pa pa +pa ) Vz aZ r ar + b arz ( )

oT |k, oT 0°T 0°T
=|—>—+k +k

onde p, € py sdo as densidades do ar imido e do leito, respectivamente, Cp, e Cpy sdo as

capacidades calorificas do ar e do leito, respectivamente, ki, é a condutividade térmica do

leito, v, € a velocidade superficial, A € a entalpia de vaporizacdo da 4gua, f é a capacidade

de evaporagdo de dgua do leito pelo ar, r e z s@o as posicdes radial e axial dentro do

biorreator, T € a temperatura do leito e Rq € a taxa de geracdo de calor metabdlico.

Ashley, Mitchell e Howes (1999) apresentaram um modelo de transferéncia de calor
axial para o crescimento de A. niger em um biorreator de leito fixo como uma ferramenta
para selecionar a melhor estratégia de aeracdo que possibilite diminuir os gradiente de
temperatura durante a fermentagdo. Uma vez que a transferéncia de calor através das

paredes do biorreator foi considerada desprezivel, somente a coordenada axial foi
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considerada no modelo. A Eq. II.13 apresenta o balanco de energia macroscopico ao longo
da coluna, incluindo os termos referentes a convecc¢do, remogao de calor por evaporagao,

condugdo na dire¢ao axial e o termo referente a geracdo de calor devido ao crescimento

microbiano:
oT oT 0°T oX
P, .cpba—t+(pa .C,, +p, L) vzg:kbaz—z+ps(l—e)-Y§ (IL.13)

onde p,, py € ps sd0 as densidades do ar imido, do leito e do substrato, respectivamente, Cp,
e Cpy s@o as capacidades calorificas do ar e do leito, respectivamente, ky, é a condutividade
térmica do leito, v, é a velocidade superficial, A € a entalpia de vaporizacdo da 4gua, f é a
capacidade de evaporacdo de dgua do leito pelo ar, z € a posicao axial dentro do biorreator,
T € a temperatura do leito, X € a concentracdo celular e Y é o coeficiente de geracdo de
calor metabdlico. O modelo matemético para o biorreator leito fixo do tipo Zymotis, o qual
€ um biorreator que apresenta placas internas por onde circula ar ou d4gua para a remog¢ao de
calor, pode desconsiderar o termo referente a conducdo de calor da equagdo anterior

(MITCHELL e von MEIEN, 2000).

Weber et al. (2002) investigaram o comportamento do microrganismo frente as
mudancas na temperatura do meio e conteido de dgua do substrato através da proposi¢ao
de um modelo baseado em equacdes de balanco de massa e energia. O balango de energia

foi aproximado considerando um estado pseudo estaciondrio, conforme:

)+ ] (IL.14a)

0=t +FL[Cp, - (T=T )+, -Cp,, (=T,
onde F € a vazdo mdssica de ar, yy,, € a umidade do ar em cada posi¢do dentro do
biorreator, Cp, € Cpyp s@0 as capacidade calorificas do ar e do vapor d’adgua,
respectivamente, rq € a taxa de producdo de calor metabdlico, T e Tyr sdo a temperatura em
cada posicao e a temperatura de referéncia para o cdlculo da entalpia, respectivamente e A é
a entalpia de vaporizacdo da dgua. O balango para a dgua extracelular foi descrito conforme

a seguinte equagao:
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(1—g)-c. S _(1og).x, 9C _p. You "V (IL.14b)

dt Y dt H

onde C; € a concentragdo volumétrica de soélidos totais dentro do biorreator, Xy € a
concentracdo de dgua, rys € a taxa de produciao de dgua metabdlica pelos microrganismos,
H € a altura do biorreator, you € yin s80 as umidades do ar de saida e entrada do biorreator,

respectivamente e € € a porosidade do leito.

von Meien e Mitchell (2002) propuseram um modelo de duas fases para a
transferéncia de dgua e calor num biorreator de leito fixo intermitentemente agitado. O
balanco para a d4gua na fase gasosar € dado por:

00,

d
e-pg—+G&=

Gtk o, ) (IL152)

* ~ rd 2z 7 7z 71
onde @,, ¢, e @, sdo o contetido de dgua na fase gasosa, o contetido de dgua na fase sélida

e o conteido de dgua da fase sélida que estaria em equilibrio com a fase gasosa,
respectivamente, G € a vazdo madssica de ar, k, € o coeficiente global de transferéncia de
massa entre as fases sélidas e gasosa, € € a porosidade do leito e p, € a densidade da fase

gasosa.

A transferéncia de massa na fase sdlida € afetada pela transferéncia de massa entre a

fase solida e gasosa, e pela producdo de dgua metabdlica durante o crescimento microbiano:
a(S- o, " db  9S

IS0 (om0l )r v, [sE4pS (IL15b)
ot ot ot

onde S € a concentracdo volumétrica de s6lidos totais, b é a concentracao de biomassa e

Y. € o coeficiente de rendimento de d4gua metabdlica devido ao crescimento microbiano.

O balanco de energia para a fase vapor representa o fendmeno de mudanca de
temperatura ao longo do biorreator, além de representar o fenomeno de transferéncia de

energia por convecgao a partir da fase solida para a fase gasosa, conforme a Eq. II.15¢:
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JT, JT,
€p, '(Cpg +0, 'va)a—t+ (CPg +0, ‘CPV)‘GE =-h, ‘(Tg —Ts) (IL.15¢)
onde Cp, e Cp, sdo a capacidade calorifica do ar seco e do vapor d’dgua, respectivamente,
T, e T s@o a temperatura da fase gasosa e solida, respectivamente e h, € o coeficiente

global de transferéncia de calor entre as fases gasosa e solida.

O contetdo de energia da fase s6lida de um determinado ponto dentro do biorreator
¢ afetado pela conveccdo para a fase gasosa, evaporacdo da dgua para a fase gasosa e pela
producdo de calor metabdlico. Estes trés fendmenos estio representados na equagao II.15d:

oT

S-(Cp, +9.-Cp, )5 =h, (T, ~T) -2k, -(<ps—<p§)+YQ-[Sg—'f+baa—fJ (IL15d)

onde Cps, Cpy sdo a capacidade calorifica dos sélidos secos e a capacidade calorifica da
agua, respectivamente, Yq € o coeficiente de rendimento de calor metabolico devido ao

crescimento microbiano e A € a entalpia de vaporizacdo da dgua.

O modelo proposto por von Meien e Mitchell (2002) prevé que préximo a regido de
entrada do ar no biorreator ha diferencas significativas entre a temperatura do ar e do
s6lido, sendo que no restante do biorreator essas temperaturas encontram-se proximas do

equilibrio, dependendo das condi¢des de operagcao do biorreator..

Khanahmadi er al. (2006) desenvolveram um método para predizer a umidade do
substrato num biorreator de leito fixo intermitentemente agitado. O método é baseado na
medida da temperatura do ar de entrada e saida no biorreator e adota a hipdtese de que as
correntes de ar estdo saturadas com vapor d’agua. O modelo, composto pelas equagcdes de
balanco de massa e energia, conseguiu predizer o conteido de 4gua que deve ser
adicionado entre os eventos de agitacdo. A equacdo de balanco é similar a proposta por
Ashley, Mitchell e Howes (1999), porém exclui o termo referente a difusdo ao longo do

biorreator, conforme a Eq. 11.16:
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0, -Cpb%—f+(pa .C,, +p, -f-k)-vzz—jzps(l—e)-Yaa—)f (IL.16)

Sahir, Kumar e Kumar (2007) desenvolveram um modelo para um biorreator de
leito fixo empregando a abordagem de N-tanques em série. A solu¢do do modelo € menos
complexa comparada com os métodos convencionais, uma vez que reduz o modelo
composto por equagdes diferenciais parciais para um sistema composto por equagdes
diferenciais ordindrias (EDQO’s), desde que sejam empregadas as rotinas adequadas para
resolver o sistema de EDO’s. A partir dos dados obtidos com o modelo foi possivel

predizer com precisdo os gradientes axiais de temperatura. A equacio resultante para cada

tanque € representada pela Eq. I1.17.

dT, F-Cp, '(Tn—l _Tn)"'F';\"(ha |T,H —h, |Tn )+F'va '(ha |T,H T,
dt (B/N)-(1+ W) -Cp.
(B/N)-Y, -dX/dt—h-(A/N)-(T, -T,)
(B/N)-(1+W)-Cp,

_ha |Tn Tn)+

L.17)

onde h, € a umidade do ar, h o coeficiente global de transferéncia de calor, B é a massa total
de sélidos dentro do biorreator, N é o nimero total de tanques considerados, W ¢é o
conteddo de dgua no material sélido, X é p conteido de biomassa no material sélido, Ty, € a
temperatura na camisa do biorreator e Cp, € a capacidade calorifica do material s6lido. Os
demais simbolos foram definidos anteriormente. O diagrama esquemadtico do modelo

proposto € apresentado na Figura seguinte.
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Figura II.10: Diagrama esquemaético do modelo proposto por Sahir, Kumar e Kumar (2007)

A partir da revisdo bibliogrifica apresentada alguns aspectos sdo evidenciados. A
producdo de inulinase por FES mostrou ser tecnicamente vidvel em micro-escala, uma vez
que foi possivel a obtencdo de elevada atividade em um periodo relativamente curto. No
entanto, nao hd nada referente sobre o comportamento do processo em escala maior,
empregando biorreatores. O aumento de escala, por sua vez, requer o desenvolvimento de
modelos matematicos confidveis que possam ser utilizados como ferramentas de projeto,

otimizacdo e controle do processo.

A literatura € vasta e completa no que diz respeito ao desenvolvimento de modelos

associados aos fendmenos de transferéncia de massa e calor dentro de biorreatores. No
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entanto, ha uma limitagdo no que diz respeito ao desenvolvimento de modelos matematicos
associados ao crescimento microbiano, principalmente devido a dificuldade de separar as
células dos substratos, dificultando a quantificagdo da concentrac@o celular. Como controle
do processo depende do crescimento microbiano, boa parte dos modelos apresenta
deficiéncias durante a predi¢do do comportamento dindmico do processo, principalmente
em escala maior. Esta dificuldade é facilmente visualizada quando se compara o nimero de
processos envolvendo FES que estdo operando industrialmente com os que envolvem

fermentagao submersa, onde ha um maior desenvolvimento de modelos e do processo.

Diante deste contexto, todo esforco no sentido de encontrar estratégias para o
aumento de escala de processos envolvendo FES é bem vindo, desde que seja realizado

dentro do rigor cientifico requerido para esta situagao.
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CAPITULO 111

AVALIACAO DA PRODUCAO DE INULINASE POR
FERMENTACAO EM ESTADO SOLIDO EM
BIORREATOR DE LEITO FIXO



II1.1 INTRODUCAO

Nas ultimas duas décadas, o uso de fermentacdo em estado sélido (FES) tem
recebido maior atencdo por parte dos pesquisadores, uma vez que estudos referindo-se a
producdo de enzimas, flavors, corantes e outras substancias de interesse na industria de
alimentos demonstraram alto potencial de producdo através de FES, aumentando o
rendimento quando comparado com o mesmo processo conduzido em fermentacdo
submersa (COUTO e SANROMAN, 2006). No entanto, a maior parte destas aplicacdes sdo
restritas a producdo em escala de bancada, usando poucos gramas de substrato. Por mais
promissor que estes processos possam ser, ndo estd claro se eles podem ser efetivamente

conduzidos em escala piloto ou industrial (WEBER et al., 2002).

A produgdo de inulinase por FES tem demonstrado um grande potencial, uma vez
que altos rendimentos tém sido alcancados usando residuos agroindustriais como
substratos, o que reduz os custos de produ¢cdao (BENDER et al., 2006; SELVAKUMAR e
PANDEY, 1999; XIONG, JINHUA e DONGSHENG, 2007). Nos ultimos trés anos, a
producdo de inulinase por FES foi melhorada significativamente usando bagaco de cana
como substrato (MAZUTTI et al., 2006; 2007). Do ponto de vista da aplicacao industrial, o
principal resultado alcangado foi a reducdo do tempo de fermentacdo de 96 h para 24 h,
aumentando a produtividade do processo. Além disso, tempos de fermentacio menores
diminuem o risco de contamina¢do e o aumento de escala desse processo € facilitado,
devido a diminuicdo dos gradientes de massa e temperatura (MAZUTTI et al., 2007). No
entanto, todos os trabalhos reportados na literatura foram conduzidos em pequena escala
(BENDER et al., 2008; 2006; MAZUTTI et al., 2006; 2007; SELVAKUMAR e PANDEY,
1999; XIONG, JINHUA e DONGSHENG, 2007; SHENG et al., 2008; AYYACHAMY et
al., 2007).

No decorrer do estudo da viabilidade de aumento de escala do processo de produgao
de inulinase por FES a configuracio de biorreator bastante promissora € a de leito fixo, uma
vez que este tipo de reator pode ser usado para (i) analisar a evolugdo global do processo e

determinar o efeito que as varidveis manipuladas exercem sobre a temperatura e umidade
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do meio e (ii) para estudar os fendmenos de transferéncia de massa e energia (DURAND,
2003). Além disso, a levedura Kluyveromyces marxianus mostrou ser sensivel a tensiao de
cisalhamento ocasionada pela agitacio do meio, conforme trabalho publicado por Silva-

Santisteban e Maugeri (2005).

Neste contexto, o objetivo central deste capitulo € apresentar resultados referentes a
producdo de inulinase por FES em biorreator de leito fixo com capacidade operacional de 3
kg (base seca) usando a levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571. Como ndo
existem trabalhos na literatura enfocando a producdo de inulinase por FES em biorreatores
de leito fixo foi preciso, inicialmente, avaliar o efeito das varidveis operacionais sobre a

producdo da enzima, através da metodologia de planejamento de experimentos.

II1.2 MATERIAL E METODOS

I11.2.1 Microrganismo, Pré-inéculo e Substratos

O microrganismo utilizado foi a levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571,
a qual foi previamente reportada como produtora de inulinase por FES e é pertencente ao
grupo GRAS (Generally Recognized as Safe) (MAZUTTI et al, 2007; 2006). O
microrganismo foi mantido a 4°C em caldo YM contendo: 3 g.L'' de extrato de levedura, 3
g.L'1 de extrato de malte, 5 g.L'1 de peptona, 10 g.L'1 de glicose e 20 g.L'1 de dgar. O meio
para o pré-inéculo contém: 5 gL' de extrato de levedura, 20 g.L'1 sacarose, 5 g.L'1 de
K,HPO,, 1,5 gL de NH4Cl, 1,15 g.L"! de KCl e 0,65 g.L" de MgSO4.7H,0. Cada tubo de
caldo YM foi transferido para um erlenmeyer de 500 mL contendo 100 mL de meio, o qual

foi encubado a 30°C, 150 rpm por 24 horas.

O meio sélido usado como substrato em FES para a producdo de inulinase era
composto por bagaco de cana suplementado com 15% (p/p) de melaco de cana pré-tratado,
30% (p/p) de 4gua de maceracdo de milho (AMM) e 20% (p/p) de farelo de soja, cuja

composi¢ao foi definida em trabalhos anteriores, onde o processo foi conduzido em micro-
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escala. (MAZUTTI et al., 2006; 2007). O bagaco de cana, adquirido numa destilaria
artesanal localizada no Municipio de Marcelino Ramos - RS, foi seco sob temperatura
ambiente e triturado mecanicamente, de maneira a uniformizar o tamanho de particulas. A
AMM foi adquirida na Corn Products Internacional — Mogi Guagu (SP); o melago de cana
foi adquirido na Refinaria Ester — Campinas (SP); o farelo de soja foi adquirido na empresa
Olfar — Erechim (RS). A umidade inicial dos substratos foi corrigida para 65% conforme
determinada em trabalho anterior (MAZUTTI et al, 2006). O melaco de cana foi pré-
tratado preparando-se uma solucdo 200 g.L”' em 4cido sulfirico pH 5,0. Esta solucdo
permaneceu em repouso por 24 horas. Apds esse periodo, o pH final foi ajustado para 4,0
com 4cido sulfturico. A solucdo resultante foi centrifugada a 15000 x g por 15 minutos a

4°C (SGUAREZI et al., 2008).

I11.2.2 Fermentacao em Estado Sélido (FES)

As fermentagdes foram realizadas num biorreator de leito fixo em escala de
laboratério com capacidade util de 3kg de bagaco de cana seco. A unidade experimental
consiste basicamente de um cilindro metalico (34 cm de didmetro e 50 cm de altura)
conectado a uma linha de ar saturado com 4gua. O umidificador de ar, o qual fornece ar
com umidade relativa em torno de 95%, consiste de um cilindro de PVC disposto
horizontalmente antes da entrada do ar no biorreator. Ar seco, fornecido por um compressor
de ar, foi bombeado diretamente dentro do umidificador usando um difusor, onde o ar
permanecia em contato com a dgua por um tempo suficiente para que fosse obtido ar imido
nas condi¢des de processo. O ar préoximo da saturacdo, na temperatura de operacdo, entra
na base do biorreator, percorrendo todo o leito, até sua saida no topo. A Figura III.1
apresenta um diagrama esquemdtico do biorreator de leito fixo utilizado no

desenvolvimento deste trabalho.
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Figura III.1: Diagrama esquemadtico do biorreator de leito fixo empregado neste estudo: a-
compressor; b- umidificador; ¢ — controle de vazao, temperatura e umidade; d — sensores de

temperatura; e — medidor de CO,, temperatura e umidade.

O biorreator foi carregado com 3 kg (base seca) de bagaco de cana devidamente
suplementado. A umidade dos substratos foi corrigida para 65% (Base seca - p/p) e
autoclavado a 121°C por 20 minutos. As fermentagdes iniciaram com um volume de
in6culo correspondente a massa de células definidas no planejamento de experimentos.
Todos os experimentos foram conduzidos por 24 h. Apdés a fermentacdo, o leito foi
totalmente homogeneizado e a atividade enzimdtica obtida foi o valor médio resultante de
seis andlises. Nesta etapa do trabalho ndo foram avaliados os efeitos dos gradientes de
massa e energia nos perfis de producdo de inulinase, uma vez que o objetivo era avaliar a
viabilidade técnica da producdo de inulinase por FES usando o biorreator leito fixo. As
temperaturas de entrada e saida do biorreator, bem como as temperaturas ao longo leito,
foram constantemente monitoradas através de um sensor de temperatura PT100 (NOVUS,

Brasil), mas os seus valores nao sdo apresentados ao longo deste capitulo.
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Com o objetivo de avaliar os efeitos da temperatura e a vazao volumétrica do ar de
entrada, além da massa inicial de células na producdo de inulinase por FES no biorreator
leito fixo, um delineamento composto central rotacional para trés varidveis independentes
foi executado, totalizando 17 experimentos. A Tabela III.1 apresenta os niveis investigados
no planejamento de experimentos. Os resultados foram analisados usando o software

Statistica® 7.0 Statsoft Inc.

1I1.2.3 Atividade Enzimatica

Ap6s a fermentacdo, a inulinase foi extraida do meio através da adicao de 100mL de
tampao acetato de sodio 0,1 M pH 4,8, seguindo com a incubagdo a 50°C, 150 rpm por 30
minutos (BENDER er al., 2008). A atividade enzimética foi determinada no sobrenadante,
apos a filtragdo dos so6lidos, adicionando-se 0,5 mL da solugdo de extracdo adequadamente
diluida em 4,5 mL de uma solug¢do 2% (p/V) de sacarose em tampao acetato de sédio (0,1
M pH 4,8) a 50°C (MAZUTTI et al., 2006). A liberacdo de acticares redutores totais (ART)
foi medida pelo método DNS (dcido 3,5-dinitrosalicilico) (MILLER, 1959). Para cada
amostra, foi realizado um branco para corrigir a liberacdo de acgucares devido a hidrélise
nao enzimdtica. Uma unidade de inulinase corresponde a quantidade de enzima que libera 1
pmol de ART por minuto nas condi¢des do ensaio. Os resultados foram expressos em

termos de unidades de inulinase por grama de sélidos seco (U.gds™).

111.2.4 Umidade

A umidade foi determinada pelo método da AOAC 934.01, o qual se baseia na

secagem em estufa a 105°C até a amostra atingir massa constante.
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I11.3 RESULTADOS E DISCUSSAO

A simplicidade de construc¢do e operacdo dos biorreatores leito fixo € contraditéria
com as dificuldades encontradas no controle e otimizacdo do processo, devido aos
gradientes de massa e energia que ocorrem durante a fermentacdo. O objetivo nesta etapa
do trabalho ndo € estudar os efeitos dos gradientes de massa e energia inerentes a operagao
dos biorreatores leito fixo, mas investigar a viabilidade de se produzir inulinase neste tipo
de biorreator. A performance global de um biorreator de leito fixo pode ser avaliada através
da manipulagdo de poucas varidveis operacionais, tais como: massa inicial de células,
temperatura € vazdo volumétrica do ar de entrada. Com o objetivo de otimizar estas
varidveis, um delineamento composto central rotacional (DCCR) para trés varidveis
independentes foi executado, totalizando 17 experimentos, cujos resultados expressos em

termos da atividade enzimética sdo apresentados na Tabela III.1.

Como pode ser visto na Tabela IIl.1, os valores de atividade enzimdtica obtidos
experimentalmente variaram de 76,9+1,8 U.gds'1 (exp 1) até 436,7+36,3 U.gds'1 (exp 16).
Esta variacdo obtida entre os 17 experimentos é um indicativo que existe um 6timo para o
conjunto de varidveis independentes, o qual deve ser encontrado. De acordo com os dados
apresentados, as maiores atividades foram obtidas no ponto central do DCCR, cujo
resultado é compardvel ao obtido por Mazutti et al. (2006), os quais obtiveram 345+41
U. gds'1 apos 96 h de fermentacdo usando 5 g de sélidos secos e ao obtido por Xiong, Jinhua
e Dongsheng (2007), onde a atividade méxima foi 410 U.gds™ ap6s 72 h de fermentacio
usando 100 g de sdlidos secos. Mazutti et al. (2007) obtiveram uma atividade maxima em
torno de 250 U.gds™ apds 24h de fermentacdo, o que corresponde a uma produtividade de
10,4 U. gds'l.h'l. Neste trabalho, a produtividade obtida foi de aproximadamente 17,9 U.gds
l.h'l, cujo valor é 1,7 vezes maior a obtida por Mazutti et al. (2007), 5 vezes maior que a
obtida por Mazutti et al. (2006) e 2 vezes maior que a obtida por Xiong, Jinhua e
Dongsheng (2007). Estes resultados mostram a viabilidade de se produzir inulinase por

FES em um biorreator de leito fixo com capacidade para 3 kg (base seca).
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Tabela III.1. Matriz do DCCR (valores reais e codificados) com a resposta em termos da

atividade enzimatica apds 24h de fermentacao.

Exp T \Y MC Yexp YcaLc Erro (%)
°C) (m”h) (2 (U.gds™)  (U.gds™) earo-[Yoe-Yousl
1 27,0 (-1 11 (-1) 11,0 (-1) 772 94 21,5
2 33,0 (+1) 11 (-1) 11,0 (-1) 264+32 203 23,1
3 27,0 (-1) 3,3(+1) 11,0 (-1) 277+16 255 8,1
4 33,0 (+1) 3,3(+1) 11,0 (-1) 33119 364 10,1
5 27,0 (-1 1,1 (-1) 33,0 (+1) 212438 215 14
6 33,0 (+1) 11 (-1) 33,0 (+D) 212437 220 3,7
7 27,0 (-1) 3,3 (+1) 33,0 (+1) 19121 238 24,3
8 33,0 (+1) 3,3(+1) 33,0 (+1) 223%12 243 8,8
9 25,0(-1,68) 2,2(0) 22,0 (0) 210+£10 188 10,3
10 35,0 (+1,68) 2,2(0) 22,0 (0) 281+18 285 1,6
11 30,0 (0) 0,4 (-1,68) 22,0 (0) 9843 121 23,3
12 30,0 (0) 4,0 (+1,68) 22,0 (0) 319439 276 13,6
13 30,0 (0) 2,2(0) 3,5 (-1,68) 2675 287 7,7
14 33,0 (0) 2,2(0) 40,5 (+1,68)  325+24 287 11,6
15 30,0 (0) 2,2(0) 22,0 (0) 42622 430 0,8
16 30,0 (0) 2,2(0) 22,0 (0) 43736 430 1,6
17 30,0 (0) 2,2(0) 22,0 (0) 423£15 430 1,6

T — Temperatura do ar de entrada; V — Vazdo volumétrica do ar de entrada; MC — Massa inicial de células;

Yexp — Atividade enzimadtica experimental; Y, - Atividade enzimética calculada pela Eq. III.1

Os dados referentes a produg¢dao de inulinase apresentados foram analisados

estatisticamente para a avaliacdo dos efeitos de cada varidvel independente sobre a

resposta. A Tabela II.2 apresenta a andlise dos efeitos para os termos lineares, quadraticos

e de interacdo das varidveis independentes. Os termos significativos no modelo codificado

(Eq. III.1) foram selecionados baseados no valor de p, que serve como uma ferramenta para

checar a significncia de cada um dos coeficientes. De acordo com Haaland (1989), € mais
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coerente aceitar altos valores de p, ditos p<0,15, ao invés de excluir do modelo algum fator
importante que poderd vir a comprometer sua capacidade de predi¢do. Considerando que o
processo de FES € heterogéneo e apresenta considerdveis gradientes de massa e energia,
foram considerados como significativos os termos que apresentaram valores de p<0,15.
Como pode ser visto os termos significativos do modelo (p<0,15) foram T, T2 V, V3, MC?,
TxMC, e VxMC, respectivamente. Como os termos MC e TxV ndo foram significativos
(p>0,15), eles foram excluidos do modelo final (Eq. III.1) e adicionados a falta de ajuste do

modelo.

Tabela I11.2: Anélise dos efeitos dos termos do modelo sobre a producdo de inulinase

Efeito Erro p
Padrao
Média 430,02 2591 <0,0001
Temperatura Linear (T) 47,52 24,35 0,0920
Temperatura Quadratica (Tz) -125,54 26,82  0,0023
Vazao Volumétrica Linear (V) 92,21 24,35  0,0068
Vazio Volumétrica Quadratica (V?) -16590 26,82  0,0005
Massa Inicial de Células Linear (MC) -1,89 24,35 0,9414
Massa Inicial de Células Quadritica (MC?) -104,00 26,82  0,0061
Temperatura X Vazao Volumétrica (TxV) -25,40 31,80  0,4507
Temperatura X Massa Inicial de Células (TxMC) -52,40 31,80 0,1447

Vazao Volumétrica X Massa Inicial de Células (VxMC) -68,95 31,80  0,0668

A andlise de variancia (ANOVA) apresentada na Tabela III.3 foi empregada para a
validacdo do modelo matemdtico codificado usado para a predicdo da producdo de
inulinase a partir da massa inicial de células, temperatura e vazao do ar de entrada no
biorreator de leito fixo. O valor de F reflete a razdo da soma quadritica média devido a
regressdo pela soma quadratica média devido ao erro e indica a significancia de cada fator

do modelo. Conforme € apresentado na Tabela III.3 o valor calculado de F foi 15,5, o qual
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¢ aproximadamente 6 vezes maior que o valor tabelado, mostrando que o modelo ¢é
estatisticamente significativo. O coeficiente de determinagdao (R?) de 0,9233 sugere que O
modelo gerado a partir dos dados da Tabela III.1 pode explicar 92,33% da variacdo total
dos resultados. Isto implica em uma representacao satisfatéria do processo pelo modelo,
conforme € ilustrado pela atividade enzimatica calculada pela Eq. III.1 (6° coluna) e o erro

relativo (7° coluna) da Tabela III. 1.

No entanto, outra possibilidade de se avaliar estatisticamente a validade do modelo
¢ calculando o valor de F referente a razdo da soma quadratica média devido a falta de
ajuste pela soma quadritica média devido ao erro puro. Porém, nesta situacio o modelo
gerado neste trabalho ndo € estatisticamente védlido, uma vez que o F calculado ¢é
aproximadamente 5 vezes maior que o F tabelado. Porém, matematicamente isto sempre vai
ocorrer em situagdes onde o erro puro € muito baixo. Neste trabalho o valor do erro puro
representa apenas 0,8% do valor da falta de ajuste ou 2,87% quando se normaliza pelos
graus de liberdade. Nestas situacdes o bom senso deve predominar e recomendar o uso do
modelo matemético, mesmo que a segunda andlise estatistica tenha indicado que o mesmo
nao é plenamente satisfatorio para representar matematicamente o processo de produgdo de

inulinase dentro da faixa avaliada.

Tabela II1.3: ANOVA para a atividade enzimética como resposta para 0o DCCR

Fonte de Soma dos Graus de Quadrados
Variacao Quadrados Liberdade Médios !
Regressao 157350,4 7 22478,6 15,5
Residuo 13073,2 9 1452,6
Falta de Ajuste 12967,7 7
Erro Puro 105,5 2
Total 170423,6 16

R”=0,9233; Fo.157:0 = 2,09
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O modelo codificado gerado pela andlise de regressao € dado por:

Yeue =429,6+28,7-T—-683-T> +46,1-V—-81,4- V> -50,4-MC”> —26,1-T-MC-34,5-V-MC
(IIL.1)

onde Ycaic € atividade enzimatica calculada (U.gds’l), T, V e MC sao os valores
codificados de temperatura, vazdo volumétrica de ar e massa de células, respectivamente. O
modelo codificado representado pela Eq. III.1 e validado pela andlise de variancia foi usado
para gerar as superficies de resposta e curvas de contorno para a producdo de inulinase por
FES, as quais estdo apresentadas na Figura II.2. As Figuras II1.2 A e B estdo mostrando o
efeito de interacdo da temperatura e a vazao volumétrica de ar na producao de inulinase. A
faixa de temperatura e vazdo de ar na qual a maxima produ¢do de enzima foi verificada

variou entre 28,5-32,0°C e 1,5-2,9 m3.h'1, respectivamente.

Com relagao ao efeito da massa de células e a temperatura na producao de inulinase
(Figuras III.2 C e D), verificou-se que a regido 6tima para estas duas varidveis variou de
29-32°C e 17-25 g, respectivamente. Um aspecto interessante verificado nas Figuras II1.2C
e III.2D € o fato de que quanto maior a massa inicial de células, menor € a temperatura do
ar de entrada requerida para que se obtenha a méxima producao de enzima em uma mesma
vazao volumétrica do ar de entrada. Isso € verificado devido ao fato de que quanto maior a
massa inicial de células maior € a geracdo de calor metabdlico, conseqiientemente, a
reducdo da temperatura do ar de entrada favorece a retirada de calor e a manutengdo da

temperatura do leito mais préxima da temperatura 6tima de crescimento do microrganismo.

A faixa otimizada para massa de células e vazdo volumétrica de ar (Figuras III.2E e
ML.2F) foi de 13-25 g e 2-3 m’ .h'l, respectivamente. O aumento da vazao volumétrica de ar
requer menor massa inicial de células para que se obtenha a maxima produg¢do de inulinase.
Possivelmente, tal comportamento se deve a melhor dissipa¢do de calor por convecgao,
ocorrendo a homogeneizagao mais efetiva da temperatura do meio. No entanto, em vazdes
menores a dissipacdo de calor € mais lenta, o que requer o aumento da massa inicial de
células para promover a elevacdo da temperatura do leito, a qual é dependente do

crescimento microbiano.
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Figura II1.2: Superficies de resposta e curvas de contorno para a produgdo de inulinase por

FES no biorreator leito fixo: Efeito de TxV (A e B); Efeito de TxMC (C e D); Efeito de

VxMC (E e F). O valor da terceira varidvel foi mantido no ponto central.
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Em um trabalho prévio, Mazutti et al. (2006) encontraram uma temperatura étima
de 36°C para a producdo de inulinase pela levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-
7571 em bequer contendo 5g de substrato, cujo valor € maior que o obtido neste trabalho.
Esta discrepancia nos valores da temperatura Otima entre as duas configuragdes de
biorreatores € devido a dificuldade de remocgdo do calor metabdlico gerado pelo

crescimento microbiano no biorreator de leito fixo. Sendo assim, temperaturas menores do

ar de entrada asseguram que o leito permanecerd em torno de 36°C.

Um aspecto muito importante no desenvolvimento de modelos matematicos é a
validacdo experimental dos mesmos, que deve ser realizada em condi¢des diferentes
daquelas empregadas para a estimacdo de parametros, principalmente para modelos
empiricos, como € o caso da Eq. IIl.1. A maioria dos trabalhos apresentados na literatura
que apresentam o ajuste de um modelo empirico aos dados experimentais pela metodologia
de planejamento de experimentos somente analisa a ANOVA e consideram isso suficiente
para validar o modelo. A ANOVA ¢é uma ferramenta muito util para avaliar a
confiabilidade do modelo, mas é de vital importancia verificar o poder de predicao desse
modelo em condi¢cdes que nao foram empregadas no planejamento de experimentos. Este
procedimento garante que o modelo gerado € realmente valido dentro da faixa investigada e

pode ser usado como uma ferramenta confidvel.

A Tabela III.4 apresenta a validacdo do modelo matemético codificado (Eq. III.1)
para o processo de produgdo de inulinase por fermenta¢io em estado s6lido no biorreator de
leito fixo. Foram realizados trés experimentos adicionais, diferentes daqueles conduzidos
no DCCR, préximos da regido otimizada, uma vez que essa € a regido com maior interesse
do ponto de vista de aumento de escala. Como pode ser visto, em todos os casos as
predi¢des feitas pelo modelo estdo dentro da faixa de variagdo obtida experimentalmente.
Os resultados obtidos na andlise de variancia (realizada anteriormente) e na etapa de
validacdo permitem concluir que a Eq. III.1 € valida para predizer a producio de inulinase

dentro da faixa investigada no DCCR.
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Tabela III.4: Validacao experimental do modelo codificado apresentado na Eq. III.1

Exp T \Y% MC YcaLc Yexp Erro (%)
(°C) (m’.h™) () (U.gds’)  (Ugds!)  peo- Yo o sy
1 31,3(0,44) 2,7(0,46) 22,0 (0) 428 453+42 5,6
2 31,3 (0,44) 2,2 (0) 17,6 (-0,40) 421 411+21 2.4
3 30,0 (0) 2,8 (0,55) 18,4 (-0,30) 432 414422 0,2

I11.4 CONSIDERACOES FINAIS

Os resultados obtidos nesta primeira etapa do trabalho mostraram que a producao de
inulinase usando residuos agroindustriais no biorreator de leito fixo com capacidade de 3
kg (base seca) € tecnicamente vidvel. O uso da metodologia de planejamento de
experimentos e andlise de superficie de resposta é uma ferramenta util para a otimizagao
das varidveis operacionais. Apés a otimizagdo, a producio foi de 429+7 U.gds™' apés 24 h
de fermentacdo, conduzindo a uma produtividade de 18,2 U.gds".h"' nas condicdes do
ponto central do DCCR. Este valor €, em média, 1,7 vez maior que obtido anteriormente

usando 5 g de bagaco de cana.

Os resultados promissores obtidos nesta etapa servem como base para a sequéncia
do trabalho, onde os préximos passos devem contemplar o estudo sistematico do efeito dos

gradientes de massa e energia no desempenho do processo.
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CAPITULO IV

AVALIACAO CINETICA DA PRODUCAO DE
INULINASE POR FES EM BIORREATOR DE LEITO
FIXO



IV.1 INTRODUCAO

No Capitulo III foi apresentada a avaliagdo do processo de producdo de inulinase
por fermentacdo em estado sélido (FES) em biorreator de leito fixo. As varidveis
investigadas através de um delineamento composto central rotacional (DCCR) foram a
massa inicial de células, a vazdo e temperatura do ar de entrada no biorreator. Além de
comprovar a viabilidade de se produzir inulinase no biorreator de leito fixo e aumentar a
produtividade do processo quando comparada com a literatura (MAZUTTI et al., 2006;
2007), aquela etapa € fundamental para o aumento de escala do processo. Obviamente, o
trabalho anterior forneceu informagdes a respeito do desempenho global do processo para
aquela configuracido de biorreator, além de possibilitar o conhecimento do intervalo onde
cada uma das varidveis independentes pode ser manipulada de maneira a maximizar a
producdo de inulinase, nao se preocupando em elucidar ou avaliar qualquer efeito dos
fendmenos de transferéncia de massa e energia dentro do biorreator. As informacdes
extraidas do capitulo anterior servem como ponto de partida para a definicdo do nimero de
experimentos e das condi¢des experimentais a serem avaliadas durante o estudo cinético do

Pprocesso.

A avaliacdo cinética é importante no aumento de escala, pois ela permite visualizar
com clareza os fendmenos que ocorrem dentro do biorreator ao longo do tempo,
possibilitando a inferéncia do controlador sobre as varidveis manipuladas com o objetivo de
tentar manter o comportamento real do sistema o mais préximo possivel do 6timo. As
principais varidveis manipuladas num biorreator de leito fixo sdo a massa inicial de células,
a temperatura, a vazdo e a umidade do ar de entrada, além da porosidade do leito. A vazao
6tima € sempre dependente da dimensdo do biorreator, ou seja, quanto maior o biorreator
maior serd a vazao requerida para fornecer oxigénio aos microrganismos e para a remog¢ao
do calor metabdlico. A temperatura e umidade, por sua vez, tém influéncia direta na taxa na
qual os microrganismos se desenvolvem, logo afeta a performance do processo. A

porosidade e a massa inicial de células sdo dependentes da quantidade de material s6lido
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usado na fermentacdo. Por uma questdo de conveniéncia pratica, ¢ melhor fixar estas duas
varidveis num determinado valor e avaliar o efeito das demais sobre o comportamento

dinamico do processo.

Como pode ser visto, a manipulacdo tanto da vazao quanto da temperatura do ar de
entrada afeta o crescimento microbiano, o qual precisa ser descrito da melhor maneira
possivel, pois sdo os microrganismos 0s responsdveis pelas transformacdes quimicas e
bioquimicas que ocorrem dentro do biorreator. O resultado dessa descri¢do pode ser usado
para a modelagem, otimizagdo, controle e aumento de escala do processo. Porém, a andlise
cinética do crescimento microbiano em FES ¢é extremamente complicada por duas razdes
principais. A primeira, é praticamente impossivel separar a biomassa do material sélido;
segundo, o processo de FES em biorreator de leito fixo caracteriza-se como sendo
heterogéneo, dificultando a coleta de amostras representativas (MACHADO et al., 2004;
PANDEY, 2003). Mesmo com todas essas dificuldades encontradas na quantificacdo do
crescimento microbiano, métodos indiretos, como, por exemplo, as medidas do consumo de
oxigénio e producdo de diéxido de carbono, t€ém surgido como alternativas para quantificar
o crescimento microbiano em processos fermentativos aerébios (TEREBIZNIK e

PILOSOF, 1999; BRAND et al., 2001)

Dentro deste contexto, o objetivo deste capitulo € apresentar a avaliacdo cinética do
crescimento microbiano e da producdo de inulinase pela levedura Kluyveromyces
marxianus NRRL Y-7571 em biorreator de leito fixo. A partir das informag¢des obtidas na
otimizacdo do processo (Cap III), sete novos experimentos foram realizados, sendo
monitoradas experimentalmente as produgdes de CO,, inulinase e calor metabdlico, além
do consumo de agucar redutor total. Para quantificar os compostos resultantes do
crescimento microbiano, como, por exemplo, consumo de O, e producdo de dgua, foi

utilizada uma correlagcdo estequiométrica baseada na producdo de CO; e consumo de ART.
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IV.2 MATERIAL E METODOS

Para evitar a repeticdo de informagdes ndo serdo descritos os topicos referentes ao
cultivo do microorganismo, preparo do pré-indculo, substratos utilizados e determinagao da
atividade enzimdtica, cujas descricdes podem ser encontradas na secdo ‘‘Material e

Métodos” no Cap III.

IV.2.1 Fermentacao em Estado Soélido (FES)

As fermentacdes foram realizadas em um biorreator de leito fixo escala de
laboratério, conforme descri¢do prévia no Cap III. Apesar do biorreator apresentar uma
capacidade util para fermentar 3 kg de bagaco de cana seco, nesta etapa do trabalho foram
utilizadas apenas 2 kg de bagaco seco, para reduzir a quantidade de material utilizada, uma
vez que o mesmo apresenta uma densidade baixa, o que aumenta consideravelmente o seu
volume. Baseado na nova massa de inicial de bagago de cana, o leito contendo o material
sOlido apresentou 40 cm de altura, sendo que este foi dividido em 4 zonas, as quais
apresentam 10 cm de altura cada. Foram monitoradas as temperaturas em cinco pontos
dentro do biorreator: a 0 (entrada), 10, 20, 30 e 40 cm (saida do biorreator).
Adicionalmente, foram constantemente monitoradas a umidade relativa e a concentracdo de
CO; no gis de saida do biorreator. Para a avaliacdo cinética do processo de produgdo de
inulinase por FES no biorreator de leito fixo foram realizadas fermentacdes destrutivas, ou
seja, cada intervalo de tempo avaliado corresponde a uma nova fermentagdo. A Figura IV.1
apresenta um diagrama esquemadtico do biorreator utilizado nesta etapa, bem como a
defini¢dao das diferentes zonas e os pontos de medida de temperatura, umidade relativa e

CO; ao longo do biorreator.
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Figura IV.1: Diagrama esquemadtico do biorreator de leito fixo empregado nesta etapa do
trabalho: a- compressor; b- umidificador; ¢ — controle de vazao, temperatura e umidade; d —

sensores de temperatura; e — medidor de CO,, temperatura e umidade.

As varidveis investigadas nesta etapa do trabalho foram a temperatura e vazao do ar
de entrada, sendo realizados 7 novos experimentos, os quais estdo apresentados na Tabela
IV.1. Com relagdo a vazao volumétrica, as condicdes de cada experimento foram definidas
baseadas nos resultados obtidos em torno do ponto 6timo do DCCR do Cap III,
considerando que a alteracdo da altura do leito apresenta pouca influéncia na perda de
carga. Com relagdo a temperatura do ar de entrada, foram avaliados trés valores: a
temperatura 6tima (30°C), um valor inferior (27°C) e outro superior a temperatura 6tima
(33°C). A massa de células foi mantida na condi¢ao do ponto central do planejamento de

experimentos do Cap III. As fermentacOes iniciaram com um volume de indculo
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correspondente a 14 g de massa inicial de células, cuja quantidade foi definida

considerando a nova carga de substrato.

Tabela IV.1: Varidveis investigadas no estudo cinético do processo de producao de

inulinase por FES

Exp Vazio volumétrica de ar Temperatura do ar de entrada

(m>.h™) (°C)
1 2,0 27,0
2 2,0 30,0
3 2,0 33,0
4 3,0 27,0
5 3,0 30,0
6 3,0 33,0
7 2,4 30,0

IV.2.2 Determinacao da Concentracao de Acicares Redutores Totais (ART)

A concentracdo de agucares redutores totais (ART) foi monitorada apés 0, 2, 4, 8,
12, 18, e 24 horas de fermentacdo. O agucar foi extraido do meio pela adi¢ao de 100 mL de
agua bi-destilada, seguindo pela incubagao a 40°C, 150 rpm por 60 minutos (BENDER et
al., 2008). Na seqiiéncia, 2 mL da solucdo de extra¢do foram adicionadas a 2 mL de acido
cloridrico 2 M e mantidos sob aquecimento por 5 minutos para hidrolisar a sacarose. Apés
resfriar a solug@o por 5 minutos em banho de gelo, foram adicionados 2 mL. de NaOH 2 N.
A concentragdo de ART foi medida pelo método 3,5- dinitrosalicilato (DNS) (MILLER,
1959). A concentracdo de actucar foi avaliada individualmente nas quatro zonas dentro do

biorreator: 0-10 cm (zona 1), 10-20 cm (zona 2), 20-30 cm (zona 3) e 30-40 cm (zona 4).
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IV.2.3 Determinacao da temperatura, umidade relativa do ar e calor metaboélico

As temperaturas do ar de entrada e saida, além do interior do biorreator (em 10, 20 e
30 cm) foram continuamente monitoradas por meio de sensores PT100 (NOVUS, Brasil).
A umidade relativa do ar de entrada e saida do biorreator foi constantemente monitorada
por meio de um transmissor de umidade relativa e temperatura (RHT-WM NOVUS, Brasil)
com sinal linearmente convertido para 4-20 mA, o qual foi conectado a uma placa de
aquisicdo de dados (FIELDLOGGER NOVUS, Brasil), com intervalo de 30 segundos entre
cada aquisi¢cdo. O calor metabdlico gerado pelo crescimento microbiano foi calculado
através de um balango de energia, assumindo que as perdas de calor pelas paredes do
biorreator sao despreziveis e que todo o calor produzido pelo microrganismo deixa o

biorreator pela corrente de saida.

1V.2.4 Metabolismo microbiano

Considerando que o processo de producdo de inulinase por FES em biorreator de
leito fixo pela levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 é essencialmente aerébio
(FONSECA et al., 2007), mas que pode conter zonas de anaerobiose, principalmente no
interior do biofilme liquido que recobre as particulas de substrato onde a transferéncia de
O, ocorre por difusdo (THIBAULT et al., 2000), a Eq. IV.1 € valida para representar a

estequiometria do processo:
aC.H,,0, +BNH, +A0, — CH,,,0,.,N,,, +YCO, +6H,0+cC,HO (Iv.1)

onde a, B, A, y, 0 e o sdo os coeficientes estequiométricos (C-mol do composto/C-mol
biomassa. A composi¢do elementar das células secas (CH;940¢76No.17) foi obtida do
trabalho de Silva-Santisteban, Converti e Maugeri (2006). A dgua de macera¢do de milho
(AMM) usada como fonte de nitrogénio ¢ uma mistura complexa de aminodcidos livres,
peptideos, proteinas, sais inorganicos, dcidos organicos € muitos outros compostos. A

estequiometria detalhada para esse processo seria muito complicada, e na prética € mais
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conveniente agrupar todos os componentes da AMM num tnico substrato, como a amonia

(NIELSEN e VILLADSEN, 1994).

Os coeficientes estequiométricos da Eq. IV.1 foram calculados a partir da aplicacdo
dos balangos para C, H, O e N. Como pode ser visto, tem-se 4 equagdes de balango para o
calculo de 6 coeficientes, o que torna o sistema indeterminado, exigindo a determinagdo
experimental de ao menos duas taxas para possibilitar a solu¢dao do sistema. Neste trabalho
foram determinadas experimentalmente as taxas do consumo de ART (assumindo ser

somente glicose e frutose) e a produgdo de CO,.

Para a determinacdo da concentracdo de CO; a corrente de saida de ar do biorreator
foi constantemente analisada através de um sensor de CO; gasoso baseado na refracdo das
ondas de infravermelho (CARBOCAP GMT220, VAISALA, Inc., Finlandia) com sinal de
saida linearmente convertido para 4-20 mA. O sensor foi conectado a placa de aquisi¢cao de

dados (FIELDLOGGER NOVUS, Brasil), com um intervalo de 30 s entre cada aquisi¢ao.

Conhecendo-se a estequiometria da reacdo, foram possiveis as determinagdes do
consumo de oxigénio, a producdo de d4gua metabdlica e etanol no meio, tomando como base
a concentracdo de CO,. Para que isso, foi preciso considerar que todo CO, liberado €&
devido 2 respira¢io microbiana. E importante ressaltar que as concentracdes de oxigénio e
dgua metabdlica poderiam ser calculadas a partir dos dados de consumo de acucar,
assumindo que ART ¢ basicamente glicose e frutose. Porém, os erros experimentais
associados com as medidas de ART sao muito maiores (£10%) que as associadas com a

determinacgdo de CO, (<1%).

O crescimento microbiano foi calculado considerando os resultados de consumo de

oxigénio, de acordo com a seguinte equacdo (BRAND et al., 2001):

i=n-1 il
Yx/o~At.|:1(d02 +d02 j"' Zdoz :|+(1_aj'X0_a.ZXi
B 20 dt =0 dt o dt 2 i=l (IV.2a)

X

" 1+(a/2)
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onde

a=m-Yy,, At

(IV.2b)

O procedimento para estimar a biomassa num determinado tempo (X, - g) requer o
conhecimento da massa inicial de células (X . g), os valores do coeficiente de rendimento
de oxigé€nio em biomassa (Yx/o — g/g) e do coeficiente de manutengdo (m - g /(g.h)), o qual

foi fixado em 0,0031 (BRAND et al., 2001). Os demais termos da equacdo como At é o

2
dt

intervalo de tempo em horas usado para o cdlculo da massa de células e o termo

refere-se a variacdo da massa de oxigénio em relacdo ao tempo (g/h).

Os principais coeficientes de rendimento globais para o processo sdo: o rendimento
de conversao do substrato (ART) em células (Yx/s), o rendimento de conversao do oxigénio
em biomassa (Yx/0), o rendimento de calor metabdlico a partir do crescimento microbiano
(Yxi) e o coeficiente respiratorio (QR). Estes coeficientes foram calculados conforme as

seguintes equagdes:

1
Y5 = P (IV.3a)
1
Yx/02 " (IV.3b)
QrR =1 (IV.3¢)
= .
Y = % (IV.3d)

onde Q e Mx sdo o calor metabdlico gerado durante o processo (kJ) e a massa de células no

final da fermentagao (g).
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IV.3 RESULTADOS E DISCUSSAO

I1V.3.1 Coeficientes de Rendimento

A Tabela IV.2 apresenta os valores dos coeficientes estequiométricos da Eq. IV.1

para os 7 experimentos, os quais foram utilizados no célculo dos principais coeficientes de

rendimento para o processo de produgdo de inulinase por FES no biorreator de leito fixo.

Tabela IV.2: Coeficientes estequiométricos e de rendimento calculados para o processo de

producio de inulinase por FES no biorreator de leito fixo.

Exp Coeficientes Estequiométricos Coeficientes de Rendimento
(C-mol composto/C-mol biomassa) (g/g ou * kJ/g)

o B A Y ) c Yxs Yxo QR *Ygox
1 39 0,17 043 1,103 0,74 148 027 2,06 3,53 16,65
2 359 0,07 0,70 1,284 1,00 1,30 0,26 1,27 2,52 12,49
3 324 0,17 0,77 1,214 1,07 1,03 029 1,16 2,17 13,36
4 329 0,17 058 1,105 082 1,19 029 1,54 2,62 1049
5 393 0,17 082 1481 1,13 145 024 1,08 248 1041
6 311 0,17 0570 1,124 1,00 099 031 1,27 221 1195
7 363 0,17 061 1,240 124 139 026 145 280 1523

O coeficiente de rendimento de substrato em células (Yxss) variou de 0,24 a 0,31 g

de células/g ART entre os sete experimentos. O que se pode perceber é a existéncia da

tendéncia do valor Yx;s aumentar com o aumento da vazao volumétrica de ar, com excecao

do experimento 5. Os maiores valores de Yx/s foram obtidos nos experimentos 3 e 6, onde a

temperatura do ar de entrada foi 33°C. Os valores obtidos neste trabalho estdao de acordo

com o que € reportado na literatura para o crescimento das leveduras do género

Kluyveromyces em fermentacdo submersa. Usando meio sintético, Silva-Santisteban,

Converti e Maugeri (2006) reportaram valores de Yx;s variando de 0,16 a 0,32 g/g para a
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levedura Kluyveromyces marxianus ATCC 16045. Fonseca et al. (2007) obtiveram valores
de 0,51 g/g para fermentacdo em batelada e valores entre 0,45 a 0,49 g/g em fermentagdao
continua para a levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 com meio a base de
glicose. Usando residuos agroindustriais a base de AMM e melago, Treichel et al. (2008) e
Makino et al. (2009) obtiveram coeficientes de rendimento de 0,22 e 0,42 g/g para a

levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571, respectivamente.

Os valores obtidos para o coeficiente de rendimento de O, em biomassa variaram de
1,08 a 2,06 g células/g O,. Nos experimentos 1-3 (vazdo volumétrica de ar de 2 m3/h) 0
aumento da temperatura diminuiu os valores de Yx0, enquanto que nos experimentos 4-6
(vazdo volumétrica de ar de 3 m’/h) tal comportamento nao foi verificado. Analisando os
experimentos 2, 6 e 5 (Temperatura do ar de entrada de 30°C) a vazao volumétrica de 2, 2,4
e3 m3/h, respectivamente houve um aumento no valor Yx,o quando a vaziao volumétrica de
ar passou de 2 para 2,4 m’/h, diminuindo consideravelmente quando a vazio volumétrica
foi 3 m*/h. Os valores obtidos de Yx/0 neste trabalho sdo maiores ao obtido por Fernandez-
Ferndndez e Pérez-Correa (2007) (0,94 g/g) no crescimento de Gibberella fujikuroi em FES
num biorreator de leito fixo escala piloto com capacidade de 200 kg e menores que o
reportado por Brand et al. (2001) (3,81 g/g) no cultivo de Aspergillus niger por FES num

biorreator de leito fixo com capacidade de 40 g.

O quociente respiratério (QR) variou de 3,53 a 2,17 g CO,/g O, entre os sete
experimentos. Nos resultados apresentados na Tabela IV.2 ha uma tendéncia de que o
aumento da temperatura do ar de entrada diminua o valor de QR, independentemente da
vazdo volumétrica de ar empregada. Estes resultados indicam que a operacdo do biorreator
com temperaturas do ar de entrada menores o metabolismo oxidativo diminui,
conseqiientemente com um menor consumo de oxigénio. Além disso, pode estar ocorrendo
a oxidagdo incompleta de fontes de carbono e energia, resultando em produtos de
fermentacdo, como € o caso do etanol. Supdem-se duas possibilidades para a producao de
etanol. Primeiro, pode haver limitacdo de oxigénio no interior do biofilme liquido que
circunda as particulas de substrato, devido ao processo de difusdo do oxigénio da fase

gasosa até o microrganismo que se encontra na superficie do substrato. Segundo, o
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consumo acelerado de ART pode desviar a rota normal da glicdlise para a producdo de
etanol, resultando numa oxidacao parcial da fonte de carbono. Nestes casos, a relacdo entre
CO;, produzido e O, consumido é muito maior que no caso da oxida¢do completa,
justificando o fato que os valores de QR obtidos nesse trabalho sao muito maiores que o
reportado na literatura para o crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-
7571 em fermentacdo submersa usando somente glicose como fonte de carbono, cujo valor

se aproxima de 1,0 mol CO,/mol O, (FONSECA et al., 2007).

O coeficiente de rendimento de calor metabdlico a partir do crescimento microbiano
(Yoix) € um dos principais coeficientes que deve ser levado em conta no momento de
propor o aumento de escala do processo. Sabe-se que uma das principais dificuldades no
aumento de escala de biorreatores para FES € a remog¢ao do calor metabdlico do meio, o
qual € dependente da taxa de crescimento microbiano e do coeficiente de rendimento de
calor metabdlico. Sendo assim, quanto menores os valores de Y/x maiores sdo as chances
de se obter sucesso no aumento de escala do processo. Os valores de Yq/x obtidos neste
trabalho variaram de 16,65 a 10,41 kJ/ g X. Entre os resultados € verificado que os maiores
valores de Yqx foram obtidos quando a vazdo volumétrica de ar foi de 2 m>/h. Estes
valores sdo maiores do que os normalmente reportados na literatura para o crescimento de
fungos em FES, cujo valor para Ygx € 8,366 kJ/ g X relacionado ao crescimento de
Aspergillus niger em farelo de trigo (SAUCEDO-CASTANEDA et al., 1990). E dificil
comparar os valores de Yqx obtidos neste trabalho com a literatura porque ndo existem

trabalhos focando o metabolismo de leveduras em FES.

IV.3.2 Avaliacao cinética do processo

A Figura IV.2 apresenta os perfis de temperatura obtidos durante os experimentos
de avaliagdo cinética do processo de producdo de inulinase por FES no biorreator de leito
fixo. A temperatura aumenta em funcao da altura do biorreator, conforme o esperado. No
intervalo onde o metabolismo dos microrganismos € médximo, foi verificada uma diferenca

de até 20°C entre o ar na entrada e na saida do biorreator para todos os experimentos. O
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valor mdximo de temperatura diferiu pouco entre os experimentos. Nos primeiros trés

. ~ s, . -1 s s .
experimentos (vazdo volumétrica de ar de 2 m”.h™) a temperatura maxima do ar de saida foi
em torno de 50°C, enquanto que nos experimentos 4, 5 e 6 (vazao volumétrica de ar de 3
m3.h'1), além do experimento 7 (vazao volumétrica de ar de 2,4 m3.h'1) a temperatura
maéxima verificada foi em torno de 47°C. O aumento na vazao volumétrica de ar de 2 para 3

34 -1 . . - L. . .

m~.h" pouco contribui para a remog¢do do calor metabdlico gerado pelos microrganismos,

devido a baixa capacidade calorifica do ar (von MEIEN e MITCHELL, 2002).

A vazao volumétrica de ar e, principalmente, a temperatura do ar de entrada t€m
influéncia direta no tempo onde foram verificados os picos de temperatura, tanto dentro do
biorreator como na corrente de saida, os quais sdo resultados diretos do metabolismo da
levedura. Nos experimentos 1 a 3 (vazdo volumétrica de ar de 2 m’.h™) estes tempos sdo
9,6, 8,3 e 7,8 h, respectivamente, enquanto nos experimentos 4 a 6 (vazao volumétrica de ar
de 3 m3.h'1) os tempos sdo 9,3, 8,7 e 7,4 h, respectivamente. No experimento 7 (vazao
volumétrica de ar de 2,4 m>.h™") o tempo foi de 9,3h. Como pode ser visto, 0 aumento da
temperatura do ar de entrada de 27 para 33°C diminui consideravelmente o tempo onde os
perfis de temperatura atingem seus valores maximos, enquanto que o aumento da vazao
volumétrica de ar apresenta pouca influéncia no tempo onde os mesmos foram obtidos,

como pode ser visto comparando-se os experimentos 1 e4,2e5e 3 e 6.
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Figura IV.2: Perfis experimentais para temperatura obtidos nos experimentos de avaliacao

cinética do processo de producgdo de inulinase por FES. Temperaturas do ar na entrada (T0),

a 10, 20 e 30 cm do leito (T1, T2 e T3, respectivamente) e na saida do biorreator (T4).
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Quanto mais alta a temperatura do ar de entrada, mais rdpido a temperatura do meio
atinge o valor 6timo para o crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-
7571, cujo valor € 36°C (MAZUTTI et al., 2006; TREICHEL et al., 2008). Analisando os
perfis de temperatura dentro do biorreator € possivel verificar que acima de 20cm de leito a

temperatura do processo atinge valores maiores que 35°C nas primeiras 3,5h de operacao.

A Figura IV.3 apresenta os perfis de umidade obtidos durante as fermentacOes
considerando as 4 zonas dentro do biorreator. Em todos os experimentos foi verificado um
aumento no valor da umidade final do meio em relagdo a inicial, obtendo-se um valor
médio de 75% apds 24 h de fermentacdo. A partir desse valor médio € possivel verificar
que, independentemente das condicdes de temperatura e vazdo do ar de entrada no
biorreator, ocorreu um aumento de 10% no teor de dgua dos substratos. Esse aspecto é
interessante, uma vez que a faixa 6tima de umidade verificada na producao de inulinase por
FES varia entre 60-75% para a mesma composicdo do meio empregada neste trabalho

(MAZUTTI et al., 2006).

O aumento na umidade do leito pode estar associado ao fato que o contetido de dgua
do substrato pode ser menor que o contetido de dgua do substrato que estaria em equilibrio
com a temperatura da fase gasosa, promovendo um aumento gradual na umidade do
substrato. Como a temperatura aumenta ao longo do leito, a forca motriz a transferéncia de
massa da fase gasosa para a sdlida diminui, uma vez que a que o conteido de dgua de
equilibrio com a temperatura da fase gasosa diminui. Isto pode ser verificado através dos
perfis de umidade ao longo do biorreator, os quais diminuem com a altura do mesmo, mas
todos com valores maiores que a condi¢do inicial. Além disso, o crescimento microbiano e
algumas reacgdes quimicas produzem &dgua que, mesmo em pequena quantidade, podem
contribuir para o aumento da umidade. No entanto, as hipéteses acima sdo especulativas,
pois ndo foram realizadas isotermas de sor¢ao e dessor¢ao de dgua com o meio usado neste
trabalho para validar experimentalmente este fendmeno, nem avaliada a liberagdo de dgua
devido as reagdes quimicas secunddrias que ocorrem. Tem-se uma estimativa da produgdo

de 4gua metabolica, conforme discutido na seqiiéncia.
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Figura IV.3: Perfis experimentais para umidade obtidos nos experimentos de avaliacdo
cinética do processo de producio de inulinase por FES para cada uma das quatro zonas

dentro do biorreator
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As Figuras IV .4, IV.5 e IV.6 apresentam os perfis obtidos durante os experimentos
de avaliagdo cinética do processo de producdo de inulinase por FES no biorreator de leito
fixo. A Figura IV.4 refere-se aos perfis de células, ART e calor metabdlico; a Figura IV.5
refere-se aos perfis de CO,, H,O metabdlica, O, e etanol; a Figura IV.6 refere-se aos perfis
da producgdo da inulinase obtidos em cada uma das quatro zonas dentro do biorreator. A
Tabela IV.3 apresenta a massa total produzida e/ou consumida dos compostos avaliados

durante o estudo cinético, bem como a produgao de calor metabdlico.

Tabela IV.3: Massa total produzida e/ou consumida dos compostos avaliados durante o

estudo cinético, bem como a produc¢do de calor metabdlico.

Células ART CO, 0O, H,O Etanol Qg Inulinase
® @® @@ @ @ @ &) Ugds)
31,2 107,3 48,5 15,2 14,6 36,6 7532 236,2
36,4 107,6 56,5 28,7 23,1 37,6 629,7 3104
34,4 97,2 53,4 29,7 23,4 28,0 6471 3222
31,3 98,7 48,6 20,4 17,5 29,5 4755 417,7
42,0 117,8 65,2 39,0 30,1 48,2 5832 463,3
31,9 93,3 49,5 25,0 20,2 25,0 5487 344 4
35,2 109,2 54,5 24,2 20,4 38,8 7484 386,8

N SN Bt AW =

* Produgdo de inulinase em termos médios, considerando as quatro zonas dentro do biorreator

Com relacdo aos perfis de producdo de calor metabdlico (Figura IV.4), dois
comportamentos distintos foram identificados entre os 7 experimentos. Nos experimentos 1
a 3 foram verificados os maiores valores de produgdo de calor (em média 676 kJ — Tabela
IV.3), enquanto que nos experimentos 4, 5 ¢ 6 foram verificados valores menores (em
média 535 kJ — Tabela IV.3). Uma andlise nos dados da Tabela IV.3 permite visualizar uma
relacdo direta do consumo de ART com a producdo de calor metabdlico. Considerando o
erro experimental na determinacdo de aguicar e na aplicagdo do balanco de energia, tem-se

que quanto maior o consumo de agtcar, maior a producao de calor metabdlico.
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Figura IV.4: Comportamento dindmico do processo de producao de inulinase por FES no

biorreator de leito fixo em termos dos perfis de células, ART e calor metabdlico.
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Um dos perfis mais importantes a ser discutido diz respeito ao crescimento
microbiano (Figura IV.4). A quantificacdo direta do crescimento microbiano em FES ¢é
dificil e, a grande maioria dos estudos apresentados na literatura usa uma abordagem
indireta para quantificacdo do crescimento celular. Em trabalho prévio, Mazutti et al.
(2006) correlacionou o crescimento microbiano com a concentracdo de glicosamina.
Porém, este método mostrou erros experimentais elevados. Neste capitulo foi adotado o
procedimento descrito por Brand ef al. (2001), onde o crescimento microbiano é calculado
baseado nos dados de consumo de oxigénio estimados a partir da Eq. IV.1. A massa inicial
de células foi definida de acordo com os resultados obtidos no Cap 1III, a qual foi mantida
constante em 14 g. Apds as 24 h de fermentacdo, a massa final variou de 31,2 g (exp 1) a
42,0 g (exp 5) (Tabela IV.3). As maiores massas finais de células foram 36,4, 42,0e 35,2 g
nos experimentos 2, 5 e 7, respectivamente, onde a temperatura do ar de entrada foi
mantida constante em 30°C, variando-se a vazdo volumétrica de ar (Tabela IV.3). A partir
dos perfis cinéticos € possivel visualizar as trés fases do crescimento microbiano: fase lag

(0-6 h), fase exponencial (6-11 h) e fase estaciondria (11-24 h) (Figura IV .4).

Uma andlise detalhada do resultado referente ao crescimento microbiano obtido no
experimento 5 permite fazer uma correlagdo com os coeficientes de rendimento da Tabela
IV.2. Por exemplo, nesta condi¢do foram obtidos os menores valores de Yx;s, Yxio € Yox.
Com relagdo aos coeficientes Yxss € Yxo € importante lembrar que o consumo de ART no
experimento 5 foi maior e para oxidar essa maior concentragdo de agucar € necessario
aumentar o consumo de O,. Como os dois coeficientes de rendimento sdo divididos pela
massa de ART e O, consumidas, respectivamente, sdo obtidos os menores valores. Entre os
experimentos avaliados neste trabalho, o experimento 5 apresentou melhor desempenho no
que diz respeito ao aumento de escala do processo, uma vez que permitiu a obtencdo da
maior massa de células no final da fermentagdo e, principalmente, a obtencdo do menor

valor de YQ/X.

Como nao existem trabalhos na literatura referentes ao crescimento da levedura
Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 em FES, € dificil a comparagdo dos resultados

obtidos nesse trabalho. Porém, é possivel fazer um comparativo com resultados obtidos em
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fermentacdo submersa, levando-se em conta as diferencas nas caracteristicas de cada
processo. Treichel et al. (2008) empregaram a mesma levedura em fermentacdo submersa
para a producdo de inulinase em meio contendo melago de cana pré-tratado, AMM e
extrato de levedura. Na condicao otimizada, a massa inicial de ART e células foram 200 g e
14 g, respectivamente, o que rendeu uma massa final de células de 48 g apds 24 h de
fermentacdo. Com a levedura crescendo em FES foi possivel obter o dobro de massa final
de células do que a reportada em fermentacdo submersa para a mesma massa inicial de
células e ART. Esse maior crescimento em FES se deve ao fato de que a concentracdo de

oxigénio é menos limitante, o que aumentou o rendimento de consumo do agtcar.

Com relacdo aos perfis de consumo de ART (Figura IV.4) é importante ressaltar
que, apesar da composic@o dos substratos ser fixa, a massa inicial de ART apresentou uma
pequena variacdo nos valores entre os experimentos realizados. Esta variacdo € devida aos
erros experimentais associados com a determinagdo e, principalmente, devido a grande
variabilidade na composi¢do dos substratos, uma vez que diversos residuos agroindustriais
foram usados para compor o meio final. Inicialmente, a cinética de consumo de ART foi
monitorada nas 4 zonas dentro do biorreator, mas houve pouca variacdo nos resultados
(menor que o erro experimental). Assim, optou-se por expressar a massa de ART em
termos médios sem distingdo do local de amostragem. A cinética de consumo de ART
obtida em FES € similar a reportada para a mesma levedura em fermentacdo submersa,
onde a massa de acgucar é rapidamente consumida nas primeiras 8 h de fermentagao

(TREICHEL et al., 2008; MAKINO et al., 2009).

Analisando os perfis do consumo de ART obtidos nos experimentos onde a
temperatura do ar de entrada foi 27°C (Exp 1 e 4) e 33°C (Exp 3 e 6), pode-se facilmente
visualizar que a taxa inicial de consumo de agticar € menor que as obtidas nos experimentos
2,5 e 7, onde a temperatura do ar de entrada foi 30°C. Por exemplo, nos experimentos 2, 5
e 7 as taxas inicias de consumo de agicar foram em torno de 6,6 g/h, enquanto que nos
demais foram obtidos valores na faixa de 0,4 — 3,3 g/h. Os perfis obtidos para o consumo
de ART foram muito similares aos reportados em fermentagao submersa, onde ocorre um

consumo de 90% da massa de ART nas primeiras 12 h de fermenta¢do (TREICHEL et al.,
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2008; MAZUTTI et al., 2009; MAKINO et al., 2009). Com relacdo a massa de ART
consumida durante a fermentacdo tem-se que os maiores consumos (Em ordem
decrescente) foram obtidos nos experimentos 5 (117,8 g), 7 (108,8 g), 2 (107,6 g) e 1
(107,4 g) (Tabela IV.3). Para os demais experimentos ocorreu consumo inferior a 100 g de
ART. Um aspecto que chama aten¢do é o alto consumo de ART no experimento 1 ndo
condizer com a produgdo de células, uma vez que nessa condicdo foi obtida a menor massa
de células. Porém, a explicacdo para esse fato pode vir da andlise dos coeficientes de
rendimento (Tabela IV.2). No experimento 1 foram obtidos os maiores valores para Yq/x €
QR. O primeiro indica que o microrganismo aumenta sua capacidade de producao de calor,
o que pode ser comprovado nos perfis do calor metabdlico (Figura IV.4). O segundo indica
que quanto maior seu valor, maior a possibilidade de estar havendo oxidag¢ao incompleta de
fontes de carbono. A justificativa para a baixa producdo de células, comparado com os
demais experimentos, € o fato que o microrganismo gasta muita energia para a geracdo de

calor metabdlico, diminuindo seu crescimento

Com relagdo aos perfis de producao de CO, (Figura IV.5) tem-se que a massa
produzida € diretamente proporcional ao consumo de ART e a massa de células no meio. A
producdo de CO; ocorreu no periodo compreendido entre 5 e 12 h de fermentagdo, sendo
que as maiores producdes foram obtidas nos experimentos 2 (56,5 g), 5 (65,8 g) e 7 (54,5 g)
(Tabela IV.3). Os dados obtidos com relagdo ao consumo de O, (Figura IV.5) indicaram
que o mesmo ndo seria limitante no processo, uma vez que o maior consumo foi 39 g no
experimento 5 (Tabela IV.3). Considerando que o ar apresenta 21% em mol de O,, o valor
consumido € uma pequena parcela de todo o oxigénio que circula pelo biorreator, devido a
alta vazdo volumétrica de ar empregada. No entanto, poderd ocorrer a limitacdo devido ao
fenomeno de difusdo-reacdo no interior do biofilme liquido que circunda as particulas de
substrato (THIBAULT et al., 2000). A produgdo de dgua metabdlica (Figura IV.5), a qual é
resultado do processo de respiracdo, variou de 14,6 g (exp 1) a 30,1 g (exp 5) (Tabela IV.3).
Estes valores contribuem para o aumento da umidade do leito, conforme discutido

anteriormente.
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Figura IV.5: Comportamento dindmico do processo de producdo de inulinase por

FES no biorreator de leito fixo em termos dos perfis de CO,, H,O metabdlica, etanol e O,.
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Figura IV.6: Comportamento dindmico do processo de produc¢do de inulinase por FES no

biorreator de leito fixo em termos da atividade enzimatica em cada uma das quatro zonas

dentro do biorreator.
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Com relacdo a producdo de etanol (Figura IV.5), pode-se supor que a sua producao
esteja associada a dois fendmenos. O primeiro refere-se a limitacdo de oxigénio aos
microrganismos devido a resisténcia a transferéncia de massa no interior do biofilme
liquido que recobre as particulas de substrato, onde o processo de transferéncia ocorre por
difusdo até a parede celular dos microrganismos que crescem na superficie sélida. O
segundo refere-se a producao de etanol pela levedura devido a elevada quantidade inicial de
ART no meio, o que pode desviar a rota metabdlica normal da glicélise para a produgao de
etanol. Outros trabalhos reportaram a producdo de etanol pela levedura Kluyveromyces
marxianus, mesmo em condi¢des aerdbicas de cultivo (SILVA-SANTISTEBAN,
CONVERTI e MAUGERI, 2006; FONSECA et al., 2007).

Com relacdo aos perfis de producdo de inulinase, os quais estdo apresentados na
Figura IV.6, pode ser verificado que a producdo de enzima diminui conforme aumenta a
altura do biorreator, independente do tempo de fermentacdo. Esta queda na producdo da
inulinase pode ser conseqiiéncia da desnaturacdo causada pelas altas temperaturas,
principalmente nas zonas 3 e 4. Além disso, as células microbianas sdo afetadas pelas
temperaturas maiores que 36°C, resultando numa menor taxa de producdo da enzima. Para
confirmar estas afirmacdes, na zona 1 e 2, onde a temperatura ndo excedeu o valor 6timo
para o crescimento da levedura, as atividades enzimdticas foram similares e maiores que as
obtidas nas zonas 3 e 4. Além disso, pode ocorrer a desnaturagdo enzimatica devido a
presenca da interface gas-liquido, conforme reportado na literatura para o caso de lipases.
Mohanty et al. (2001) verificou que ocorre a inativacdo completa da lipase na presenca da
interface gés-liquido seguindo uma cinética de primeira ordem. A desnaturacio foi devido a

alteracdo na estrutura da proteina, conforme identificado pela anélise de fluorescéncia.

Outro aspecto que influencia a producao de enzima estd associado com a producao
de calor metabdlico pelo microrganismo. Por exemplo, nos experimentos 4 a 6, onde a
producdo de calor foi menor comparada com os experimentos 1 a 3, a produgdo de
inulinase média foi maior que aquelas obtidas nos primeiros trés experimentos,
corroborando com a afirmacdo anterior de que a menor producdo de calor pelo

microrganismo pode deslocar parte da energia para a realizagdo de outras atividades
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metabolicas. Para finalizar, a maior producdo da inulinase ocorreu no experimento 5, com
uma atividade média (entre as 4 zonas) de 463 U.gds'1 (Tabela 1V.3), cujo valor foi similar

ao obtido na condicao otimizada do Cap III (exp 7).

IV.4 CONSIDERACOES FINAIS

O objetivo deste capitulo foi avaliar a cinética de produgdo de inulinase por FES no
biorreator de leito fixo. Foram realizados sete experimentos para avaliar o efeito da
temperatura ¢ a vazao volumétrica do ar de entrada na performance do processo. Os
resultados apresentados aqui podem ser usados no aumento de escala e otimizacdo do
biorreator de leito fixo por duas razdes. Primeiro, a vazdo volumétrica de ar apresenta
pouca influéncia no comportamento dindmico do processo, dentro da faixa investigada
nesta etapa. Isto € particularmente interessante porque em escalas maiores a vazao
volumétrica de ar deve aumentar consideravelmente para satisfazer a nova configuracao de
biorreator sem alterar as caracteristicas do processo. Segundo, a temperatura do ar de
entrada pode ser otimizada para melhorar a performance global do processo. Por exemplo,
o dominio de tempo pode ser dividido em N sub-intervalos e, para cada um desses
intervalos, pode-se otimizar a temperatura do ar de entrada através da técnica de otimizagao

dinamica.

Os resultados obtidos neste capitulo servirdo como base para a formulagdo de um
modelo matematico baseado em redes neurais para predizer as principais taxas associadas
com o crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 em FES, o qual

serd apresentado no préximo capitulo.
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CAPITULO V

MODELAGEM MATEMATICA DO CRESCIMENTO
DA LEVEDURA Kluyveromyces marxianus EM FES



V.1 INTRODUCAO

O crescimento microbiano pode ser simulado por equac¢des empiricas simples ou
por modelos fenomenolégicos que descrevem os processos difusivos relacionados ao
crescimento. Na prética, a maioria dos modelos fenomenolégicos que t€m sido propostos
limita-se a descrever como o crescimento microbiano pode ser limitado por eventos que
ocorrem dentro do biorreator. Entre os modelos empiricos empregados para simular o
crescimento microbiano tem-se: modelos lineares, logisticos, exponenciais ou de duas fases
(VICCINI et al., 2001; MITCHELL et al., 2004). A desvantagem desses modelos
empiricos para predicdo do crescimento microbiano em FES € que eles descrevem apenas
uma quantidade restrita de informacdes a respeito do processo, limitando a representacio

do crescimento em torno do acimulo de massa celular.

Uma estratégia mais robusta e confidvel para investigar o crescimento microbiano
em FES € o estudo das rotas metabdlicas e a regulagdo do metabolismo. A modelagem
metabdlica simula as interagdes que ocorrem dentro das células (fluxo intracelular de
carbono e energia) em razdo dos fendomenos extracelulares que estdo ocorrendo dentro do
biorreator (SAINZ et al., 2003). Modelos metabdlicos tém sido usados em estudos
fisiolégicos da levedura Kluyveromyces marxianus em fermentacdo submersa (SILVA-
SANTISTEBAN, CONVERTI e MAUGERI, 2006; FONSECA ef al., 2007). No entanto,
ndo ha relatos do estudo em FES, pois € dificil determinar experimentalmente todos os
componentes associados ao metabolismo microbiano. Por isso, o custo-beneficio do
desenvolvimento de um modelo metabdlico em FES € baixo, devido ao trabalho necessario

para a obten¢do de um modelo com poder preditivo confidvel.

Uma alternativa intermedidria as duas reportadas acima seria o emprego de redes
neurais artificiais (RNA’s) para simular as principais taxas associadas ao crescimento
microbiano. Embora as RNA’s também sejam modelos empiricos, elas podem apresentar
melhor desempenho para simular processos complexos (como é o caso do crescimento

microbiano em FES) que os modelos empiricos simples, desde que sejam usados os
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procedimentos corretos para treinamento e validacdo da rede. A desvantagem das RNA’s é
o grande nimero de pontos experimentais necessarios para o seu treinamento, que
inviabiliza o seu uso em algumas situagdes praticas. No entanto, este trabalho se caracteriza
por apresentar um grande nimero de dados experimentais ou calculados através da

estequiometria (Eq. IV.1) que podem ser usados para o treinamento e validagao.

Tendo em vista o que foi exposto acima, o objetivo deste trabalho foi o
desenvolvimento de um modelo matemético para descrever as principais taxas associadas
com o crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 em FES. O
modelo é baseado no emprego de redes neurais artificiais (RNA) para simular as principais
taxas (em termos madssicos) envolvidas durante o cultivo do microrganismo no biorreator de
leito fixo. A abordagem usa como entradas para a rede as temperaturas do ar de entrada e
saida do biorreator, a concentragdo inicial de ART e o tempo de fermentagcao obtidos nos
experimentos realizados no Capitulo IV. As respostas, ou saidas da rede, sdo as taxas de
producdo de CO,, etanol, biomassa, inulinase, d4gua e calor metabdlico, além do consumo

de ART e oxigénio.

V.2 MATERIAL E METODOS

Os dados experimentais utilizados neste capitulo foram obtidos no Capitulo IV, bem
como o detalhamento do procedimento experimental. Porém, os dados apresentados
anteriormente foram expressos em termos do actimulo de massa ao longo do tempo e, para
o desenvolvimento do modelo matematico, € necessdrio converter para a variagao nas taxas

metabdlicas ao longo do tempo, conforme a seguinte equagao:

Am,
v, =—+L V.la
Il ( )
AQ
vV, =—— V.1b
Q=5 ( )
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onde v; e Am; sdo as taxas de reacdo (g/h,) e a variacdo da massa (g) dos i compostos do
metabolismo (ART, biomassa, etanol, 4gua, CO,, O,) para o intervalo de tempo, At = 30 s,
respectivamente. A taxa de geracdo de calor metabdlico, vg, e a variacdo de calor
metabolico, AQ, foram expressas em kJ/h e kJ, respectivamente. Com relagdo a produgao
de inulinase, foram usados os dados acumulativos médios ao longo do tempo (média obtida
entre as 4 zonas dentro do biorreator). Como os dados de consumo de ART e produgdo de
inulinase foram obtidos em intervalos de tempo maiores que 30 s, foi empregado um
polindmio para interpolar os dados experimentais. O critério usado para a escolha do

polindmio foi a representacio correta da tendéncia experimental.
V.3 FORMULACAO DO MODELO MATEMATICO

Neste trabalho foi empregada uma rede neural do tipo feedforward implementada
em linguagem FORTRAN 90, usando como funcao de transferéncia a tangente hiperbdlica.
As entradas para a RNA foram a concentragdo inicial de ART, as temperaturas de entrada e
saida do ar no biorreator, além do tempo de fermentacdo. As saidas ou respostas da RNA
foram as taxas microbianas para CO,, etanol, biomassa O,, ART, calor e 4gua metabdlica, e
a producdo de inulinase. Foi utilizada uma tnica camada intermedidria, onde o nimero de
neurdnios foi definido através da avaliagdo do valor final da Fun¢do Objetivo (Eq. V.2). A

escolha da melhor topologia da rede foi baseada no menor valor da Funcdo objetivo.

As entradas da rede foram combinadas de maneira a minimizar a func¢do objetivo

(F) definida de acordo com a seguinte equacao:

F=Y > (vir-vit) (V.2)

onde NR é o nimero de taxas metabdlicas experimentais, NPE é o nimero de pontos onde

calc

a fungdo objetivo F € calculada, v;{" e vi;"" sdo as taxas metabélicas experimentais e

calculadas, respectivamente.

81



Durante o processo de treinamento, os pesos e bias foram otimizados usando dois
algoritmos heuristicos: o Simulated Annealing (SA) combinado com Nelder e Mead
(PRESS et al., 1992) e o Particle Swarm Optmization (PSO) (SCHWAAB et al., 2008). No
algoritmo do SA a temperatura artificial e a taxa de resfriamento foram 10,0 e 0,98,
respectivamente. Estes valores foram definidos de acordo com experi€ncia prévia no
emprego deste algoritmo de otimizacdo (MAZUTTI et al., 2009). Para o PSO o intervalo de
busca para os pesos e bias foi de -5,0 a 5,0. Além disso, foram usadas 40 particulas e os
parametros de cogni¢do e social, além do peso inercial foram 1,0, 1,0 e 0,7,

respectivamente (SCHWAAB et al., 2008).

Para o treinamento da RNA foram usados seis experimentos (Experimentos 1-6 da
Tabela IV.1) e para a validacao foi empregado um experimento (Experimento 7 da Tabela
IV.1). O niimero de pontos usados para o treinamento e valida¢do foram 68.992 e 11.524,

respectivamente. A func¢do objetivo (Eq. V.2) foi avaliada em 137.984 pontos.

V.4 RESULTADOS E DISCUSSAO

V.4.1 Taxas Experimentais

As Figuras V.1 e V.2 apresentam as taxas e a simulacdo dos resultados através do
modelo proposto obtidas durante o crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus
NRRL Y-7571 em FES, enquanto que a Figura V.3 apresenta os perfis de produgdo de
inulinase em cada uma das quatro zonas dentro do biorreator, bem como o resultado do
ajuste pelo modelo proposto. A Figura V.1 apresenta as taxas de producdo de CO,, dgua
metabdlica, etanol e o consumo de ART; a Figura V.2 apresenta as taxas de producio de

biomassa, calor metabdlico e consumo de O,.

Conforme pode ser visualizado nas Figuras V.1 e V.2, o metabolismo da levedura é
lento nas primeiras 3-4 h de fermentacdo. Provavelmente, o tempo da fase lag de

crescimento € influenciado pelas baixas temperaturas do substrato verificados nesse
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intervalo (Figura IV.1) e a adaptacdo ao novo ambiente. A temperatura Otima de
crescimento verificada para esta cepa € 36°C, conforme reportado na literatura (MAZUTTI
et al., 2006; SGUAREZI et al., 2008; TREICHEL et al., 2008; MAZUTTI et al., 2009). No
intervalo compreendido entre 7 e 9 h foram verificados os maiores valores das taxas

metabdlicas, sendo que estes diminuiram progressivamente apés esse periodo.

A temperatura do ar de entrada apresentou pouca influéncia nos valores maximos
das taxas metabdlicas. O que muda de uma condicdo experimental para outra é o tempo
onde ocorrem as taxas maximas. Em outras palavras, muda o intervalo de tempo em que o
metabolismo do microrganismo encontra-se na fase exponencial de crescimento. Quanto
maior a temperatura do ar de entrada, menor o tempo onde foram verificadas as taxas
maximas. Por exemplo, as taxas mdximas no experimento 1 ocorreram em torno de 10 h,
enquanto que no experimento 2 e 3 estas taxas foram verificadas em 9 e 8 h,
respectivamente. A vazdo volumétrica de ar pouco influenciou nas respostas obtidas. Ha
duas razdes para o decréscimo nas taxas metabdlicas a partir de 9-10 horas de fermentacgdo.
Primeiro, a massa de ART no bagagco de cana é consumida rapidamente (Figuras IV.4 e
Tabela IV.3), o que pode limitar o crescimento. Quando a massa de ART atinge valores
criticos no meio, o metabolismo microbiano fica restrito ao de manutengdo, como pode ser
visto pelos baixos valores das taxas de consumo de ART e producdo de calor metabdlico.
Segundo, as altas temperaturas obtidas durante a fermentacdo (em torno de 50°C) alteram
completamente o metabolismo das células e, em muitas situacdes, podem comprometer a
viabilidade celular. O aumento da temperatura no meio € o maior desafio na operacdo de

biorreatores leito fixo em FES para a obtencdo de bioprodutos (FANAEI e VAZIRI, 2008).
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Figura V.1: Comportamento dinamico do processo de produgao de inulinase por FES no

biorreator de leito fixo em termos das taxas experimentais (e/ou calculadas — Pontos

discretos) e simuladas (linhas continuas) para CO,, H,O metabdlica, ART e etanol.

84




Exp 1

Exp 2

002 02
20 - X 7140 20 4 X 40
16
£ £
] )
124 E3 3 2
E) g 3 <]
o~ z a z
O 8- ) o E]
> x
4
0
0 3 6 9 12 15 18 21 24 0 3 6 9 12 15 18 21 24
Tempo (h) Tempo (h)
Exp 3 Exp 4
® © 02 P 002
20.00 - X120 120
16.00 [ 100
= =
S r8o 3
= 12.00 4 2 32
3 o reo %
~ = =
o 800 | S L ap 2
> >
4.00 4 20
0.00 - s ¢ 0
0 0 3 6 9 12 15 18 21 24
Tempo (h) Tempo (h)
Exp 5 °02 Exp 6 - 02
r 120
t 100
= z
< +80 S
2 2
g Leo @
z £
(=] (=)
= T4 X
20
0
0 3 6 9 12 15 18 21 24
Tempo (h) Tempo (h)
Exp 7 - Validagiao 502
20
16 1
3
=
= 124 =
3 ]
™~ -
=
o 8- 5
x
4 4

Tempo (h)

Figura V.2: Comportamento dinamico do processo de produgao de inulinase por FES no

biorreator de leito fixo em termos das taxas experimentais (e/ou calculadas — Pontos

discretos) e simuladas (linhas continuas) para células, O, e calor metabdlico.
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Figura V.3: Comportamento dinamico do processo de produgao de inulinase por FES no

biorreator de leito fixo nas 4 zonas (pontos discretos) e os valores simulados (linhas

continuas) correspondendo ao valor médio entre as 4 zonas.
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V.4.2 Modelagem Matematica

A RNA ¢ aceita e conhecida no meio cientifico e industrial, como técnica de
modelagem pela sua grande habilidade para representar sistemas com dindmica altamente
nao-linear (como € o caso de FES) e sem muitas informagdes a respeito do processo
considerado. Porém, esta ferramenta pode levar a conflitos com restricdes representadas
pelos principios da conservagdo, principalmente fora da regido de treinamento. Além disso,
para a obten¢do de uma boa performance no emprego de RNA para a modelagem de
processos € necessdria uma quantidade significativa de dados experimentais com qualidade,
o que normalmente € dificil de se obter. A aplicagdo de RNA para modelagem de processos
requer o cumprimento de algumas etapas, tais como: escolha da topologia de rede, funcdo
de transferéncia, treinamento e validacdo (LINKO, ZHU e LINKO, 1999). As escolhas
feitas em cada uma dessas etapas sdo baseadas na experiéncia prévia e na aplicacdo

(MAZUTTI et al., 2009).

Neste trabalho, foram usados como entrada para a RNA a concentracdo inicial de
ART, as temperaturas de entrada e saida de ar do biorreator e o tempo de fermentagdo.
Apesar da composicio do meio (em termos percentuais madssicos da concentracdo de
melagco, AMM e farelo de soja) ser constante entre os experimentos, foram verificadas
variagcdes na massa inicial de ART no meio. A anélise dos resultados cinéticos apresentados
no capitulo IV mostrou que a massa inicial de acicar influenciou o perfil dos compostos
metabdlicos investigados, justificando a sua escolha como entrada para a RNA. Porém,
para aumentar a aplicabilidade do modelo metabdlico, os dados de massa inicial de ART
foram expressos em massa inicial de ART por kg de bagaco. Esse procedimento foi
adotado, pois com o aumento de escala do processo a massa inicial de ART serd muito
maior que a utilizada na avaliacdo cinética, extrapolando a faixa na qual a rede foi treinada.
O tempo de fermentacdo € sempre uma varidvel importante para ser usada como entrada

para a RNA, uma vez que ele caracteriza o perfil cinético das taxas.

Com relagdo as temperaturas de entrada e saida de ar do biorreator, sabe-se da

importancia e da influéncia das mesmas sobre o metabolismo microbiano e, neste trabalho,
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foi explorada uma das principais vantagens do emprego de RNA na modelagem de
processos: sua capacidade de interpolacdo de dados. Por exemplo, a temperatura do ar de
saida do biorreator variou entre 20-50°C entre os experimentos realizados. Do ponto de
vista prético, esta faixa de temperatura ndo deverd ser extrapolada por duas razoes.
Primeiro, a temperatura O6tima de crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus
NRRL Y-7571 é 36°C e temperaturas acima desse valor sdo altamente prejudiciais ao
metabolismo e estrutura das células. Segundo, temperaturas abaixo de 20°C o metabolismo
da levedura ¢ muito lento, inviabilizando qualquer tentativa de operagao abaixo dessa faixa.
Ou seja, o processo de producdo de inulinase por FES em biorreator de leito fixo terd de ser
realizado numa faixa de temperatura acima de 20°C e inferior a 50°C. Além disso, a
temperatura do ar de saida é sempre o maior valor, o que sinaliza que a escolha por essa
varidvel como entrada para a RNA € uma boa alternativa, uma vez que a temperatura em
qualquer ponto dentro do biorreator serd menor que a verificada na saida. Uma das
principais desvantagens do emprego de rede neurais € a grande quantidade de dados
experimentais necessdrias para o seu treinamento. Neste trabalho, esta desvantagem foi
minimizada, uma vez que os dados usados no treinamento e validagdo foram obtidos da
aquisicdo on line de temperatura em fun¢do do tempo (a concentracdo inicial de ART foi
mantida constante para cada experimento), que permitiu a obtencdo de um grande nimero

de pontos experimentais.

As saidas da RNA, ou as respostas, foram as taxas metabdlicas de producao de CO,,
etanol, biomassa, dgua e calor metabdlico, as taxas de consumo de O, e ART, além da
producdo de inulinase. As respostas obtidas com a rede neural podem ser acopladas as
equacgdes de balango de massa e energia de biorreatores leito fixo. Sendo assim, é possivel
avaliar o desempenho global do processo sobre o comportamento microbiano em FES,

desde que sejam respeitados os intervalos para os quais a rede € valida

Um aspecto importante na aplicagdo de RNA para a modelagem de processos € a
escolha da fun¢do de transferéncia das respostas entre as camadas da rede. Neste trabalho
foi usada a fungdo tangente hiperbdlica, a qual foi selecionada a partir de um trabalho

prévio MAZUTTI et al., 2009), onde o uso dessa func¢do possibilitou a obten¢do do melhor
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deempenho durante o treinamento. O nimero de unidades, ou neurdnios, da camada

intermedidria serd discutido com mais detalhes na proxima secao.

V.4.2.1 Topologia e avaliacao da performance de treinamento da RNA

O método mais empregado para o treinamento de RNA ¢é o algoritmo
backpropagation. No entanto, foram testados dois algoritmos heuristicos, os quais t€m a
caracteristica de busca global, para a estimacao dos pesos e bias da RNA. As performances
desses algoritmos durante o treinamento foram comparadas entre as vdarias topologias de
rede testadas. No primeiro caso, foi usado o Simulated Annealing (SA) combinado com o
algoritmo Simplex de Nelder e Mead (PRESS et al., 1991). O papel do SA na estrutura de
otimizacdo € corrigir movimentos que possam conduzir a otimiza¢do dos parametros para
uma regido distante daquela onde se encontra o 6timo global, enquanto que o papel do
algoritmo Simplex é a geracdo dos novos parametros dentro do caminho determinado pelo
SA. No segundo caso, o algoritmo de otimizacao foi o Particle Swarm Optimization (PSO).
O algoritmo PSO apresenta caracteristicas interessantes ao longo do processo iterativo. Nas
iteracOes iniciais, a caracteristica aleatéria de busca faz com que as particulas encontrem
rapidamente as possiveis regides de 6timo global dentro do intervalo de busca. Conforme o
processo iterativo evolui, as particulas vao se concentrando em torno dessas regides
encontradas e selecionadas, iniciando um estdgio de exploragdo do 6timo local dentro de
cada regido. A partir da exploracdo é possivel definir o 6timo global para o processo.
Outras vantagens do emprego do PSO no treinamento de RNA € o fato de que o algoritmo é
pouco sensivel aos valores iniciais dos parametros, tornando-o atrativo quando se tem um

elevado nimero de parametros, como € o caso de RNA (SCHWAAB et al., 2008).

Neste trabalho foi investigada a influéncia de 5-20 unidades intermedidrias no valor
da func¢do objetivo (F) para os dois algoritmos de otimizag¢do. A Figura V.4 apresenta a
redugdo no valor de F ao longo do processo iterativo. A melhor topologia foi 4-15-8 (4

entradas, 15 unidades intermedidrias e 8 saidas), a qual apresentou os menores valores de F
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durante o treinamento independente do algoritmo de otimizag¢do empregado. Além disso, a

escolha da topologia foi baseada na qualidade do ajuste dos dados de treinamento da rede.

Simulated Annealing

——4-5-8

--- 4-10-8
—4-15-8
—--4-20-8

0 20000 40000 60000
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Figura V.4: Andlise comparativa da performance de treinamento da RNA entre as diversas

topologias de rede testadas, considerando os dois algoritmos de otimizagao.

O SA apresentou melhores resultados que o PSO em termos da minimiza¢do do

valor da funcdo objetivo, enquanto que o PSO apresentou maior eficiéncia computacional,

uma vez que o ndmero de avaliacdes de F foi menor em todas as situagdes. O melhor

desempenho obtido pelo SA durante o treinamento pode ser atribuida ao fato de que o

intervalo de busca dos parametros € maior comparado ao usado no PSO. Porém, se a regiao

de busca para o PSO € estendida, aumenta a chance de algumas particulas se concentrarem

em torno de falsas regides de 6timo global, resultando numa reducdo na qualidade e

precisdao dos parametros estimados. Neste trabalho, a regido de busca usada no PSO foi a

mesma para todos os parametros. O mais conveniente seria definir um intervalo diferente

para cada parametro, mas isto seria invidvel, devido ao grande nimero de pesos e bias da

RNA.

O nuimero de avaliacdes da fungdo objetivo é dependente da selecdo dos parametros

de cada algoritmo e, principalmente, do nimero de pesos e bias da RNA. Para o SA, a

temperatura artificial e a taxa de resfriamento influenciam o nimero de avaliacdes. Quanto

maior a temperatura € mais proximo de 1 for a taxa de resfriamento, maior o nimero de

avaliacdes necessdrias para a minimizagdo de F e, principalmente, mais confidveis sdo os
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parametros estimados. Mazutti et al. (2009) empregaram o SA para estimar os pesos € bias
de uma RNA usada para a predicdo do comportamento dinAmico do processo de produgdao
de inulinase por fermentacdo submersa em biorreator batelada. Os autores definiram a
temperatura artificial e a taxa de resfriamento em 1,0 e 0,90, respectivamente, € 0 nimero
de avaliagdes de F para uma topologia de rede 5-10-3 foi consideravelmente menor que o
obtido nesse trabalho. Levando-se em conta o objetivo desse trabalho é o desenvolvimento
de um modelo que represente o melhor possivel o as principais taxas associadas com o
metabolismo da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 crescendo em FES, é
preferivel aumentar o tempo computacional durante o treinamento e obter um modelo
confidvel do processo. Baseado nos resultados do treinamento, a melhor topologia de rede

para esse trabalho € 4-15-8.

V.4.2.2 Simulacido do Processo

A aplicabilidade da RNA 4-15-8 para simulagdo das taxas metabdlicas e producao
de inulinase média pela levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 crescendo em
FES esta apresentada nas Figuras V.1 e V.2, usando os dados do treinamento e do estagio
de validagdo da rede. Como pode ser visto, a RNA mostrou uma boa performance na
predicdo dos perfis das taxas metabdlicas investigadas, além da predi¢do da producdo de
inulinase. Uma andlise detalhada dos resultados da simulacdo metabdlica indica a presenca
de ruidos na resposta da rede para CO,, ART, calor metabdlico e producdo média de
enzima. O surgimento de ruidos nas respostas da rede é resultado do alto niimero de pontos
experimentais usados no treinamento, os quais foram usados diretamente sem o emprego de
qualquer filtro para eliminar pontos oscilatérios. No entanto, o surgimento desses ruidos
ndo compromete a robustez do modelo metabdlico, uma vez que os mesmos apresentam

oscilagao menor que a obtida experimentalmente para cada varidvel.

O sucesso na aplicacdo de RNA para predizer as principais taxas metabdlicas da

levedura K. marxianus crescendo em FES € resultado da grande quantidade de dados

experimentais usada para o treinamento da rede, a qual foi muito superior ao recomendado,
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que € ao menos 4 vezes maior que o nimero de pardmetros. A rede, com topologia 4-15-8,
tem 136 parametros e foram empregados 68.992 pontos experimentais no treinamento da
mesma. Na pratica, o desenvolvimento de um modelo fenomenolégico do metabolismo da
levedura crescendo em FES € praticamente impossivel. O uso de RNA possibilitou a
obtencdo de um modelo capaz de representar de maneira satisfatéria os fendmenos
complexos que envolvem o crescimento de microrganismos em FES e mostrou ser uma
ferramenta ttil na predicdo das taxas metabdlicas. O préximo passo € a implementagao de

um modelo macroscépico integrado ao modelo metabdlico gerado nesta etapa.

V.5 CONSIDERACOES FINAIS

Este trabalho avaliou os efeitos da temperatura e vazao volumétrica de ar de entrada
no biorreator sobre as principais taxas associadas com o crescimento da levedura
Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 em FES. Algumas diferengas foram verificadas
nos perfis das taxas entre as condicdes experimentais investigadas. O aumento da
temperatura do ar de entrada mostrou ter uma influéncia no tempo onde as taxas maximas
foram verificadas, sendo que quanto mais alta a temperatura menor foi o tempo. As maiores

taxas ocorreram no periodo compreendido entre 4-Sh.

O modelo desenvolvido para predizer as principais taxas associadas ao crescimento
e a producdo de inulinase da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 em FES
mostrou uma boa performance em ambas as etapas de treinamento e validagdo. A
abordagem proposta neste trabalho mostrou-se apta para modelar o crescimento microbiano
em FES e pode substituir as equagdes cinéticas, acoplando-a as equacdes de balanco de
massa e energia e usar como uma ferramenta robusta e confidvel para a simulagcdo dinamica

de processos envolvendo FES.
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CAPITULO VI

MODELAGEM MATEMATICA DOS PERFIS DE
TEMPERATURA E BIOMASSA NO INTERIOR DO
BIORREATOR DE LEITO FIXO



VL1 INTRODUCAO

Na revisdo bibliogrifica apresentada no Cap II, foi reportada uma série de
vantagens do emprego de FES para a obtencao de produtos de interesse. No entanto, sabe-
se que o maior desafio em FES é a remocao do calor metabdlico, o qual é dependente do
crescimento microbiano no meio s6lido. Na grande maioria dos casos, ocorre o aumento da
temperatura do meio devido a baixa condutividade térmica dos substratos e do ar usado
para a aeracdo do sistema, o que provoca uma reducdo considerdvel na atividade
microbiana e, em casos extremos, a morte dos microrganismos (FANAEI e VAZIRI, 2008).
O acumulo de energia no meio condiciona ao processo de FES em biorreatores de leito fixo
a existéncia inevitidvel dos gradientes espaciais de temperatura, aumentando a
complexidade do processo. Embora a agitacdo possa melhorar significativamente a
remogao de calor do meio, este procedimento ndo € usado em biorreatores leito fixo, uma
vez que alguns microrganismos ndo toleram a alta tensdo de cisalhamento e a colisdo das
particulas solidas envolvidas na agitagdo do leito, que rompem as células (HAMIDI-
ESFAHANI et al., 2007). Infelizmente, comparado com fermentacdo submersa, tem-se
menor conhecimento sobre a operagdo e o aumento de escala de biorreatores em FES, o que
limita a aplicacdo industrial e comercial de processos envolvendo FES (von MEIEN et al.,

2004).

No Cap IV foram apresentados os dados experimentais referentes ao
comportamento dinamico do processo de producdo de inulinase por FES no biorreator de
leito fixo. Entre os resultados obtidos, tem-se que a temperatura atingiu valores até 15°C
acima da temperatura 6tima do crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL
Y-7571, que é 36°C. Além disso, a umidade do substrato apresentou pouca alteracdo ao
longo da fermentacdo e, em todas as situagdes apresentadas, ocorreu um incremento de
aproximadamente 5-10% no seu valor, mostrando que a umidade ndo € o fator limitante na
producdo de inulinase por FES no biorreator de leito fixo. Tendo em vista os resultados
obtidos, os quais mostraram a viabilidade técnica de se produzir inulinase por FES, ¢ de

fundamental importancia o desenvolvimento de modelos mateméticos que descrevam de
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maneira eficiente o comportamento dindmico do processo, de maneira que estes possam ser

utilizados como ferramenta de otimizagdo, controle e aumento de escala.

No Cap V foi apresentada a primeira etapa do desenvolvimento de um modelo
matematico do processo de produg@o de inulinase por FES no biorreator de leito fixo, o
qual refere-se ao emprego de redes neurais para simular as principais taxas associadas ao
crescimento da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 em FES. Conforme
resultados apresentados anteriormente, o modelo proposto apresentou um bom desempenho
em ambas as etapas de treinamento e validacdo da rede neural, provando ser uma
ferramenta util para modelar o crescimento microbiano em FES. O modelo de crescimento
microbiano proposto anteriormente foge ao que normalmente € apresentado na literatura
para descrever a atividade biol6gica em FES, conforme modelos apresentados na revisao

bibliografica (Cap II).

Neste capitulo serd proposto um modelo matemético apto a descrever os gradientes
de temperatura e biomassa envolvidos durante a operacao do biorreator de leito fixo para a
producdo de inulinase por FES, onde as taxas referentes ao crescimento da levedura
Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 ser@o substituidas pelo modelo proposto no Cap
V, o qual é baseado no emprego de redes neurais artificiais. Sendo assim, o modelo final do
processo de producdo de inulinase serd um modelo hibrido, composto pelas equagdes de
balanco de massa e energia ao longo do biorreator e pela rede neural validada no capitulo

V.

V1.2 MATERIAIS E METODOS

VI.2.1 Caracterizacao fisica dos substratos

A distribuicdo do tamanho das particulas de substrato seco foi determinada com o

auxilio de uma série de peneiras do tipo Tyler da marca Granutest e um agitador mecanico
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da marca Produtest. O didmetro médio de Sauter foi empregado para calcular o didmetro

médio das particulas, conforme (PERRY, GREEN e MALONEY, 1984):

1
d, =——— (VL1a)
Z x;/d,
i=1
onde np € o niimero de peneiras usadas, dp; € o diametro da peneirai e:
X, = M, (VL1b)
M

onde M; € a massa de sélidos retida na peneirai e M € a massa total de s6lidos

A densidade aparente (ps) foi determinada através do método gravimétrico, onde
100 g de bagaco de cana seco (M) foram adicionados num baldo volumétrico de 500 mL
(Vp), sendo determinado o volume de dgua necessdrio para completar o volume do baldo

(Vw). A densidade do bagaco foi determinada conforme a seguinte equacao:

p=——— (VL.2)

A porosidade do leito (¢) foi determinada de acordo com a seguinte equacao:

Vv

L

onde V€ o volume de sélidos carregado no biorreator (V= My/ps) e VL é o volume do

leito. Neste trabalho Vi= 0,036 m°.
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V1.3 MODELAGEM MATEMATICA

O desenvolvimento do modelo matematico para descrever os perfis de temperatura
ao longo do biorreator de leito fixo empregado para a producdo de inulinase por FES ¢é

baseado nas seguintes hipoteses:

e O biorreator € isolado do ambiente de maneira que a transferéncia de calor através

das paredes do mesmo pode ser considerada desprezivel;

e Os resultados obtidos no Cap IV mostraram que a umidade do leito ndo limita o
crescimento, o modelo proposto considera equilibrio térmico entre o leito e a fase
gasosa no interior do biorreator, desprezando os balancos de massa para a fase

solida e vapor.
¢ O fluxo massico de ar ao longo do biorreator foi considerado constante;

® As propriedades do ar e do substrato foram consideradas constantes ao longo do

Processo;

Conforme as hip6teses mencionadas acima, o modelo proposto para a transferéncia
de calor no interior do biorreator de leito fixo é baseado na seguinte equacdo (FANAEI e

VAZIRI, 2008):

oT 2°T

'Sy, +k, 3 (V1L.4)

Py 'Cpb%_’f:ps ’(1_8)’YQ a;ic -p.Cp, 'Vzg_z_pa Aehv
onde Cpy, e Cp, sdo a capacidade calorifica do leito e do ar imido, respectivamente, py, ps €
pa sdo as densidades do leito, do substrato e do ar, respectivamente, f € a capacidade de
evaporacdo de dgua no meio, A é a entalpia de vaporizacdo da dgua, T é a temperatura do
meio, z € a altura do biorreator, v, € a velocidade superficial de ar imido que entra no
biorreator, X. é a concentracdo de biomassa, Yo € o coeficiente de rendimento de calor
metabolico a partir do crescimento, € é a porosidade do leito e ky, € a condutividade térmica
do leito. O termo do lado esquerdo da equacao representa o acimulo de energia ao longo do

tempo em cada posi¢do dentro do biorreator; o primeiro termo do lado direito representa a
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producdo de calor devido ao crescimento microbiano; o segundo termo do lado direito
representa o transporte de energia por convec¢do; o terceiro termo do lado direito
representa a mudanga na energia ocasionada pela evaporagao da dgua; e o quarto termo do
lado direito representa a conducdo de energia. Todos os termos da equacdo acima sao

1 -
expressos por J.h™'.m™.

O primeiro termo do lado direito da equag¢do VI.4 pode ser rearranjado, conforme:

oX R
p.-(1-2)- Y, — <= V—Q (VL.5a)
L

onde X, € a concentracdo de biomassa (g c€lulas/ g solidos), Rq € a taxa de geracdo de calor
metabdlico (kJ.h") advinda da rede neural validada no Cap V e pode ser expresso

conforme:

R, =RNA(T,

in?

T(t,z), ART,, Tempo) (VL.5b)

onde e Tj, e T(t,z) sdo as temperaturas do ar de entrada e a temperatura do ar em cada
posicdo dentro do biorreator calculadas pela VI.6, respectivamente e ART, é a
concentracdo inicial de ART. Dessa maneira, a equacdo do balanco de energia ¢é

representada conforme:

dT R, oT oT o°T
-Cp, —=—2-p,-Cp, v, ——p, - f-A-v, —+k, — VL6
pb pb at VL pd pd Vz aZ pd Vz aZ b azz ( )
onde:
p,=¢e-p,+(0-¢)p, (VL7a)
k, =¢-k, +(1-¢)-k, (VL7b)
Cp, = &P (Cp, +f-1)+(1-¢)-p, -Cp, V170

Py
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onde k, e k, sdo a condutividade térmica do ar e do substrato, respectivamente.

As condicdes iniciais e de contorno sdo dadas conforme:

t=0-T=T, (VL8a)

2=0>T=T, (VL8b)

2=H 2T g (VI.8¢)
0z

onde H € a altura do leito.

Adicionalmente, a massa de células pode ser calculada em qualquer ponto dentro do

biorreator conforme:

X
atm =R, (V1.9a)

onde X, ¢ a massa de células (g) e R, € a taxa de geracdo de biomassa (g células/h) advinda

da rede neural validada no Cap V e pode ser expresso conforme:

R, =RNA(T,,,T(t,z), ART,, Tempo) (VL.9b)

A condicao inicial para a Eq. VI1.9a € a seguinte:
t=0->X=X,=14g¢g (VL.9¢c)

Os valores dos parametros empregados nas equagdes acima sdo apresentados na

Tabela VI.1.
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Tabela VI.1: Valores dos parametros usados na simulacdo dos gradientes de temperatura no

biorreator de leito fixo através da equacao de transferéncia de calor

Simbolo Descricao Valores Unidades Referéncia
Cpa Capacidade calorifica do ar 1180 Jkg'.°oC! Himmelblau
(1982)
Cps Capacidade calorifica do 2500 Jkg'.eC! Laurentino
substrato (2007)
f Capacidade de evaporacao de 0,00246 kgégua.kga{l.°C'1 Fanaei e Vaziri
agua (2008)
A Entalpia de vaporizacdo da dgua  2414,3 kI kg Himmelblau
(1982)
H Altura do leito 40 cm Este trabalho
£ Porosidade do leito 0,85 - Este Trabalho
ks, Condutividade térmica do ar 74,16 Jhlm!'ec! Fanaei e Vaziri
(2008)
ky Condutividade térmica do 720 Jhlm!'ec! Laurentino
substrato (2007)
Pa Densidade do ar amido 1,14 kg.m'3 Himmelblau
(1982)
Ps Densidade do substrato 660 kg.m™ Este Trabalho

Para resolver numericamente a equacdo VI.3 as derivadas parciais referentes a

posic@o dentro do biorreator foram aproximadas pelo método das diferencgas finitas usando

tamanho de passo constante ao longo do biorreator. Através da aproximacao por diferencas

centrais, a Eq. VL3 resultou em um sistema de equacdes diferenciais ordindrias (EDOs),

onde uma equacao foi obtida para cada ponto discreto dentro do biorreator. O sistema de

EDOs foi resolvido numericamente através do emprego do pacote LIMEX (DEUFLHARD,

HAIRER, ZUGCK, 1987), cujo método utiliza tamanho de passo varidvel ao longo do

processo iterativo, sendo aconselhado para a resolu¢do de sistemas rigidos, onde uma
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pequena variacdo no intervalo de integracdo resulta numa variacdo grande no valor da

derivada.

A Figura VI.1 apresenta o diagrama esquemadtico da estrutura do modelo hibrido
proposto neste trabalho. Como pode ser visto, a rede neural artificial (RNA) € alimentada
constantemente pelo tempo de fermentacdo, concentracdo inicial de ART, a temperatura do
ar de entrada no biorreator e a temperatura calculada pela Eq. VI.6 em cada instante de
tempo numa dada posicdo dentro do biorreator. Apesar da rede proposta apresentar 8
saidas, foram usadas somente duas, as quais correspondem as taxas de producdo de calor
metabolico e taxa de geracdo de biomassa. Estas duas taxas sdo acopladas com as equacgoes

de balanco para temperatura e biomassa ao longo do biorreator.

Entradas:

Taxas: Saida:
Tempo, ART ,
T eTet) RNA Ro¢R [ Equaggesde |TemreXeTt)
(4-15-8) Balanco
empo, T(t,z)

Figura VI.1: Diagrama esquematico da estrutura do modelo hibrido proposto neste trabalho

V1.4 RESULTADOS E DISCUSSAO

VI1.4.1 Caracterizacao do leito sélido

Os valores dos parametros usados na simulac¢do dinamica dos perfis de temperatura
ao longo do biorreator de leito fixo foram apresentados na Tabela VI.1, dos quais os tnicos
parametros determinados experimentalmente neste trabalho foram a porosidade e a
densidade aparente do leito, cujo procedimento experimental foi detalhado anteriormente.
Os demais parametros foram obtidos a partir de artigos da literatura que abordam a
modelagem matemdtica de processos envolvendo FES. A Figura VI.2 apresenta a

distribuicao granulométrica das particulas do leito. Como pode ser visto a partir da Figura
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VL2 os maiores percentuais de particulas retidas foram verificados nas peneiras com
didmetro da abertura compreendido entre 1,98-0,5 mm, permanecendo retido
aproximadamente 90% das particulas. O didmetro médio de particula, calculado pela

equacgao VI.1 foi de 0,688 mm.

(%)
(4]
]

30+

25+

20+

15

10

Percentual retido de substrato (%)
)

Q
1

1.98 0.99 0.5 0.42 0.35 0.25 0.18 0.12 0.07 0.05
Diametro das peneiras (mm)

Figura V1.2: Distribuicdo granulométrica das particulas do leito

A densidade aparente do leito foi determinada experimentalmente e corresponde a
660 kg.m'3. Como € conhecido o volume do biorreator, a massa total de substrato
adicionada e a densidade aparente do leito foi possivel a determinacdo da porosidade do
leito, cujo valor encontrado foi de 0,85, mantendo a umidade dos substratos em 65%. Este

valor € similar ao reportado por Laurentino (2007) para o bagaco de cana.

VI1.4.2 Modelagem matematica dos perfis de temperatura ao longo do biorreator

A maior limitagdo encontrada na simulacdo dos perfis de temperatura em

biorreatores de leito fixo de processos envolvendo FES € o desenvolvimento de um modelo

102



matemdtico que descreva de maneira eficiente e fiel os fendmenos associados ao
crescimento microbiano. Muitos modelos referentes ao balango macroscopico de energia
apresentados na literatura ndo confrontam os resultados preditos de temperatura ao longo
do biorreator com os valores reais obtidos durante a operacdo do processo, o que impede de
se fazer uma avaliacdo rigorosa da qualidade do modelo proposto. Este é o caso dos artigos
classicos de modelagem de processos envolvendo FES, como por exemplo, os trabalhos
reportados por von Meien e Mitchell (2002), von Meien et al. (2004), Hamidi-Esfahani et
al. (2007), entre outros trabalhos. No entanto, existem alguns trabalhos interessantes na
literatura, onde os modelos propostos conseguem descrever de maneira satisfatoria os perfis
de temperatura ao longo do biorreator, como € o caso dos trabalhos de Fanaei e Vaziri
(2008), Lekanda e Perez-Correa (2004), Fernandez-Fernandez e Perez-Correa (2007), entre

outros.

O grande objetivo deste trabalho foi desenvolver um modelo matemético capaz de
predizer os principais fenOmenos associados com o0 crescimento microbiano,
principalmente a produgdo de calor metabdlico. Conforme os resultados apresentados no
Cap V, tal objetivo foi alcancado, uma vez que o emprego das redes neurais permitiu uma
boa aproximagdo do crescimento microbiano. No entanto, o modelo desenvolvido
anteriormente somente apresenta vantagens se acoplado aos balancos macroscopicos de
massa e energia, de maneira a se obter um modelo hibrido capaz de predizer o
comportamento dinamico do processo de producdo de inulinase por FES no biorreator de

leito fixo.

Isto foi alcancado neste dltimo capitulo, onde o termo responsédvel pela geracdo de
calor devido ao metabolismo da levedura K. marxianus no balanco macroscépico de
energia foi obtido a partir do emprego da rede neural validada anteriormente, o que
caracteriza o uso de um modelo hibrido para simular os perfis de temperatura ao longo do
biorreator de leito fixo. Os resultados da simulagdo dindmica do processo sdo apresentados
na Figura VL3, onde pode ser visto que o modelo hibrido proposto descreveu de maneira
satisfatéria os perfis de temperatura ao longo do biorreator. De uma maneira geral, o

modelo apresentou desvios baixos em relacdo aos valores experimentais de temperatura
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para todos os experimentos, validando o modelo proposto para essa configuracio de

biorreator.

No entanto, se faz necessdrio o esclarecimento de um aspecto com relagdo ao
modelo hibrido proposto para o correto entendimento dos resultados obtidos. A rede neural
foi treinada e validada usando os valores da temperatura na saida do biorreator (além da
concentracdo inicial de ART, temperatura de entrada no biorreator e o tempo de
fermentagdo), o que sugere que as taxas calculadas referem-se aos valores médios dentro do
biorreator. A estrutura hibrida calcula as taxas a partir dos valores de temperatura
calculados no interior do biorreator. Logo, essas taxas referem-se aos valores médios
obtidos abaixo da altura de leito onde foi calculada a temperatura. Por exemplo, admitindo
que a temperatura foi calculada a 10 cm de altura no interior do biorreator, tem-se que a
taxa de geracdo de calor metabdlico fornecido pela rede neural se refere ao valor médio
obtido na altura de leito compreendido entre 0-10 cm. Assim, as taxas calculadas pela rede
neural ndo se referem aos valores locais, mas aos valores médios no intervalo de 10 cm

abaixo do ponto onde foi calculada a temperatura do leito.
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Figura VI1.3: Perfis experimentais (Pontos Discretos) e simulados (Linhas continuas) para

temperatura obtidos na avaliacdo cinética do processo de produgdo de inulinase por FES no

biorreator de leito fixo.
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V1.4.3 Modelagem matematica dos perfis de biomassa ao longo do biorreator

Tendo em vista que a temperatura ao longo do biorreator ¢ uma das entradas para a
rede neural se faz necessdrio que o modelo seja apto a predizer de forma eficiente seus
valores ao longo do processo. Como os resultados obtidos na simulacdo dos perfis de
temperatura ao longo do biorreator foram satisfatorios, pode-se usar o modelo para avaliar
outros aspectos relacionados ao comportamento dindmico do processo. Um aspecto
interessante de se avaliar € o crescimento microbiano no interior do biorreator, uma vez que
esse crescimento foi quantificado anteriormente em termos globais, usando a equagdo
estequiométrica. O modelo poderd fornecer informagdes de como as varidveis operacionais

influenciam o crescimento microbiano nas diferentes alturas de leito ao longo do biorreator.

A Figura V1.4 apresenta o comportamento dindmico do crescimento microbiano em
diferentes posi¢des do leito no interior do biorreator de leito fixo obtido através da
simulacdo numérica, empregando o modelo hibrido. Adicionalmente, foi apresentado perfil
médio calculado para o processo de producdo de inulinase por FES no biorreator de leito
fixo usando a equacgado estequiométrica. Conforme foi discutido anteriormente, os valores
de massa de células apresentados nos graficos referem-se aos valores médios abaixo do

ponto onde foi calculada a temperatura.

Conforme esperado, quanto maior a altura do leito, maior o valor de massa de
células para o processo. O aumento da massa de células com a altura do biorreator € devido
ao maior volume ocupado pelo leito, fazendo com que a massa acumulada seja maior. A
eficidcia e a confiabilidade do modelo hibrido podem ser avaliadas comparando-se os
valores relacionados a massa de células calculadas na altura de 40 cm, uma vez que neste
ponto tem-se o valor médio da massa de células calculado pela equacdo estequiométrica

proposta no Cap IV, o qual se refere a média no interior do biorreator.
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Figura V1.4: Comportamento dindmico do crescimento microbiano em diferentes posi¢des

do leito no interior do biorreator de leito fixo obtido através da simulacdo numérica (Linhas

continuas) e através da equagao estequiométrica (Pontos discretos).

107




Como pode ser visto, o modelo hibrido apresentou resultados satisfatérios com
relacdo a simulacdo da massa de células obtida no interior do biorreator ao longo do tempo
para todos os experimentos, inclusive o de validacdo (experimento 7). Os desvios obtidos
foram baixos e estdo relacionados com a predicdo da temperatura ao longo do biorreator,
uma vez que o modelo hibrido apresentou desvios em relagdo aos valores experimentais.
No entanto, estes desvios ndo comprometem a confiabilidade do modelo, o qual pode ser
usado para fornecer informagdes mais precisas com relacdo ao crescimento microbiano no

interior do biorreator.

A Figura VLS5 apresenta uma andlise detalhada do crescimento microbiano nas
diferentes zonas dentro do biorreator. Conforme detalhamento anterior, o biorreator foi
dividido em 4 zonas com alturas de leito iguais. O crescimento microbiano foi avaliado
considerando cada uma dessas zonas como sendo um micro-reator com condi¢des pseudo-
homogéneas. A massa inicial de células em cada uma das 4 zonas foi igual a 3,5 g, o que
corresponde a massa inicial total dividia pelo nimero de zonas, devido a uniformidade da

distribuicao microbiano dentro do leito de fermentacao.

O melhor desempenho com relacdo ao crescimento microbiano foi obtido nas zonas
3 e 4, as quais correspondem as alturas de 20-30 cm e 30-40 cm, respectivamente, enquanto
que as zonas 1 e 2 (0-10 cm e 10-20 cm, respectivamente) apresentaram baixo crescimento.
Os resultados obtidos na simulacdo sdo interessantes e, principalmente, coerentes, pois
durante a operagao do biorreator leito fixo a temperatura inicial do ar de entrada foi sempre
inferior a 6tima para o crescimento da levedura K. marxianus, que é 36°C. Conforme
indicado na Figura VL3, a temperatura nas zonas 1 e 2 ndo atingiram 36°C ao longo do
processo, com conseqiiente reducdo no crescimento microbiano. Por outro lado, as zonas 3
e 4 permaneceram periodos maiores nessa temperatura, o que pode ter favorecido o
crescimento da levedura. Comparando o crescimento microbiano nas zonas 1 e 2 para os
experimentos 1 e 3 (conduzidos nas temperaturas de 27 e 30°C, respectivamente) € possivel
verificar um melhor desempenho no experimento 3. Os resultados obtidos sdo possiveis de
ocorrer na pratica, uma vez que a umidade do leito sempre permaneceu dentro dos limites

considerados 6timos para o crescimento da levedura em FES.
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Figura VI.5 Comportamento dindmico do crescimento microbiano em cada uma das

quatro zonas dentro do biorreator de leito fixo obtido através da simulagdao numérica.
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A partir dos resultados obtidos, surge a primeira questdo: se o crescimento
microbiano € favorecido nas zonas 3 e 4, por que a produ¢do da enzima ndo acompanha o
crescimento microbiano conforme verificado na Figura IV.6? A explicacdo para esse
comportamento se deve ao fato de que a temperatura do processo atinge valores que podem
acelerar o processo de desnaturacdo térmica. Mazutti et al. (2007) avaliou a termo-
estabilidade do extrato aquoso de inulinase obtida por FES numa faixa de temperatura
compreendida entre 50 e 65°C. A desnaturacdo devido a temperatura ocorreu em toda a

faixa, inclusive quando a enzima foi mantida a 50°C.

VL5 CONSIDERACOES FINAIS

Neste trabalho, foi tomado o devido cuidado para que todas as medidas
experimentais pudessem ser aproveitadas no desenvolvimento do modelo matematico,
principalmente na etapa de treinamento e validacdo da rede neural. Esse cuidado inicial
resultou em um modelo capaz de descrever de maneira eficiente o processo de producao de
inulinase por FES no biorreator leito fixo usado neste trabalho. O modelo hibrido proposto
para a predicdo dos perfis de temperatura ao longo do biorreator mostrou ser uma
ferramenta confidvel na simula¢do dinamica de biorreatores de leito fixo usados em FES,
uma vez que foi verificada uma boa concordancia entre os valores de temperatura obtidos

experimentalmente e os valores calculados pelo modelo.

Com relagdo ao crescimento microbiano ao longo do processo, o modelo proposto
mostrou boa correlacdo com os valores calculados através da estequiometria. Além disso,
as simulagdes numéricas do processo indicaram que a levedura apresenta melhor
desempenho nas zonas 3 e 4, devido a temperatura do leito ser préxima a 6tima para o
crescimento do microrganismo. Nesse sentido, estratégias de operacdo de biorreatores de
leito fixo podem ser propostas visando aumentar o crescimento nas zonas 1 e 2, apesar de

que isso levard ao aumento na temperatura do leito nestes pontos.
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A principal vantagem do modelo proposto neste trabalho em relagdo aos reportados
na literatura diz respeito ao fato de aproximar os fendmenos complexos associados ao
crescimento microbiano através de uma rede neural. As redes neurais, quando bem

treinadas e validadas, tornam-se ferramentas tteis em modelagem de processos.
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CAPITULO VII

CONCLUSOES



VIL1 OTIMIZACAO DO PROCESSO DE PRODUCAO DE INULINASE POR FES

A metodologia de planejamento de experimentos e andlise de superficie de resposta
foi utilizada para a otimizacao da massa inicial de células, temperatura e vazao volumétrica
do ar de entrada no biorreator de leito fixo para a producao de inulinase por FES usando a
levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571. A méaxima producdo de inulinase
obtida ap6s 24 h de fermentacdo foi 437+36 U.gds™, cuja atividade corresponde a uma
produtividade de 18,2 U.gds.h™". As condicdes 6timas de operacdo com relacdo a massa
inicial de células, temperatura e vazao volumétrica do ar de entrada foram 22 g, 30°C e 2,4
m’.h!, respectivamente. A alta produtividade obtida neste trabalho demonstrou a
viabilidade técnica da produgdo de inulinase por FES no biorreator de leito fixo com

capacidade para 3 kg (base seca).

VIL.2 AVALIACAO CINETICA DO PROCESSO DE PRODUCAO DE INULINASE
POR FES

Neste trabalho foi avaliado o perfil cinético dos principais compostos associados
com o metabolismo da levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571, através da
realizagdo de 7 experimentos a diferentes temperaturas e vazdes volumétricas do ar de
entrada no biorreator, mantendo fixa a massa inicial de células em 14 g. Com relagdo aos
coeficientes de rendimento, o valor de Yxss foi mais elevado na temperatura de 33°C,
independente da vazdo volumétrica de ar. A vazdo volumétrica apresentou influéncia nos
valores do coeficiente de rendimento de calor metabdlico Yqx, 0s quais foram
consideravelmente menores nos experimentos a vazdo de 3 m’.h"', comparando com os
obtidos a vazaode 2 e 2.4 m>.h"!. Os maiores valores de Yox, Yxo € QR foram verificados
no experimento 1, cuja temperatura do ar de entrada foi 27°C e vazdo volumétrica de ar de

2¢2.4 m.hl.

Com relagdo aos perfis cinéticos, verificou-se que as maiores producdes (em termos

madssicos) de etanol, CO,, biomassa, inulinase, 4gua metabdlica e consumo de O, e ART
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ocorreram nos experimentos 2, 5 e 7, onde os experimentos foram conduzidos na
temperatura do ar de entrada de 30°C e diferentes vazdes volumétricas de ar. A maior
producdo de calor metabélico ocorreu no experimento, conduzido a 30°C e 2 m>.h™". A
massa final de células foi diretamente proporcional a massa de ART consumida (com
exce¢do do experimento 1), sendo que os maiores valores foram obtidos nos experimentos
2,5 e 7. No experimento 1 o consumo de ART foi similar aos obtidos nos experimentos 2 e

7, porém a produgao de células foi a menor entre todos os experimentos realizados.

VIL.3 MODELAGEM MATEMATICA DO CRESCIMENTO DA LEVEDURA K.
marxianus EM FES

Neste trabalho foi desenvolvido e validado o modelo matematico baseado em RNA,
para simular as principais taxas associadas ao crescimento e a producdo de inulinase da
levedura Kluyveromyces marxianus NRRL Y-7571 em FES. Os resultados mostraram que
o modelo proposto foi apto a predizer de forma eficiente e confidvel os perfis das taxas de
etanol, CO,, O,, biomassa, ART, dgua e calor metabdlico, além da producdo de inulinase,
tanto na etapa de treinamento da RNA, quanto na etapa de valida¢dao. O modelo proposto
pode ser incorporado efetivamente nas equagdes de balango de massa e energia para
simular o comportamento dindmico de biorreatores de leito fixo para FES, podendo-se
obter informagdes confidveis a respeito do crescimento microbiano no processo, mesmo
com todas as dificuldades encontradas na extracdo e separacdo das células e produtos

metabolicos do meio fermentado.

VIL4 MODELAGEM MATEMATICA DOS PERFIS DE TEMPERATURA E
BIOMASSA NO INTERIOR DO BIORREATOR DE LEITO FIXO

O modelo hibrido proposto neste trabalho para a predi¢do dos perfis de temperatura
ao longo do biorreator mostrou ser uma ferramenta confidvel na simula¢do dindmica do

biorreatores leito fixo usados em FES, uma vez que foi verificada uma boa concordancia
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entre os valores de temperatura obtidos experimentalmente e os valores calculados pelo
modelo. Sendo assim, o mesmo pode ser usado como uma boa ferramenta para a
otimizacdo, controle e aumento de escala do processo de producdo de inulinase por FES no
biorreator de leito fixo. Com relagdo ao crescimento microbiano ao longo do processo, o
modelo proposto mostrou boa correlacdo com os valores calculados através da
estequiometria. Além disso, as simulacdes numéricas do processo indicaram que a levedura
apresenta melhor desempenho nas zonas 3 e 4, devido a temperatura do leito ser préxima a

Otima para o crescimento do microrganismo.
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CAPITULO VIII

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS



A partir do desenvolvimento deste trabalho de pesquisa surgiram algumas sugestoes

importantes para serem avaliadas futuramente. Entre elas tem-se:

Avaliar a producdo de inulinase por FES usando biorreatores do tipo tambor
rotativo, uma vez que a agitacdo do leito poderia prevenir os gradientes acentuados

de temperatura no leito, melhorando a performance do processo.

Os resultados apresentados no Cap IV com relagdo a estimativa da producio de
etanol a partir da equagdo estequiométrica proposta foram interessantes do ponto de
vista industrial, onde foi verificado um alto rendimento, comparavel ao processo de
producdo por fermentagdo submersa. Estes resultados preliminares sugerem a
investigacdo experimental para confirmar os valores obtidos, uma vez que o
processo de separacdo do etanol do substrato sélido é muito mais facil que a

separagao do caldo liquido fermentado.

Os resultados referentes ao perfil de umidade ao longo do biorreator mostraram que
a umidade do leito ndo € limitante no processo, onde ocorre um aumento de cerca de
10% na umidade do substrato. Este aspecto € interessante, uma vez que a remog¢ao
de calor metabdlico através da evaporagao pode ser estudada, através do emprego de

ar seco para realizar a aerac¢do do sistema ao invés de ar saturado com agua.

Uso do modelo hibrido para avaliar o processo de produ¢do de inulinase em escala

maior e validar experimentalmente as previsoes feitas pelo modelo.
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