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REBUMO

Este trabalhc tem como objetivo o estudo cinético e
de transferéncia de oxigénio no processco de oxidagac do
etanol a acido acético com células imobilizadas, em reator
de leito fluidizado circulante.

Dentro deste contexto foram realizados experimentos
con células do género Acetobacter, livres e imobilizadas
por envolvimento em gel hidrofilico & base de alginato de
so6dio.

0 estudoc envolven uma etapa preliminar, na gual foi
feita a escolha de uma linhagem de Acetobacter, meio de
fermentacdc e de preservacgdo da cepa e o estabelecimento
de condigdes favorévels para os experimentos posteriores.
0 comportamento cinético do crescimentc celular e consumo
de oxigénic foi estudadeo na fermentagdo continua con
células livres em concentracdes nado inibidoras de etanol e
Acido acético. Eguagbes cinéticas do tipo de Monod e

Michaeles - Menten foram proposteos para as taxas
especificas de crescimento e respiragéao celular
respectivamente.

A transferéncia de oxigénio foi estudada na
fermentagdo continua com células imobkilizadas, wutilizando
biocatalisador preparado em condigbes favoraveis & sua
atividade. Foram usados dois niveis de densidades das
particulas, e sendo as mais densas preparadas adicionando
¢¢ - alumina & solugdo de alginato de sbdio.

O desempenho dos biocatalizadores no processo foi
analisado através dos seguintes parametros: taxa
especifica de respiracdo, difus3oc de oxigénio, coeficiente
volumétrico de transferéncia de massa e produtividade.

Estes -parametros foram determinados com o sistema
-continuc no estado estacionario ou.no recipiente de medida
do consumo de oxigénio, e comparados para os dois
biocatalizadores constituidos de alginato e X~ alumina +

alginato,

0 comportamento de mistura do reator foi
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caracterizadc através da determinacado da distribuicio de
tempos de residéncia do fluide no reator.

Concluiu~ge gue © processc cor células imobilizadas
en alginato -+- X~ alumina -conduz-& maiores-produtividades
em &cido acético, apesar das limitagbes difusionais
jmpostos pelo uso de células imobilizadas. As particulas

mais densas contendo alginato e 0L~ alumina exercem um
efeito importante na fluidodinémica € aumentam a
transferéncia de oxigénio para a fase liguida; 1isto

reflete numa maior produtividade de &cido acético, devido
a gue o oxigénio & o substrato limitante do processo.



BUMMARY

The objective oig this work 1is the study of the
kinetic and oxygen tranfer in the oxidation of ethanol to
acetic acid by immobilized cells, in a circulating three
phase fluidized bed bioreactor.

In this context experiences with Acetobacter cells,
free and immobilized by entrapment in sodium aginate were
done.

In the first phase of the study, & strain of
Bcetobacter and a fermentation mediuvm were chosen,
conservation of the strain and the determination of the
conditions for the experiences were alsc determined. The
kinetic ©behavior of the c¢ell growth and the oxvagen
consumption were studied in the continuous fermentation
with free cells using non inhibitory concentrations of
ethanol and acetic acid. Kinetics equations of the Monod
and Michaelis -~ Menten type were proposed for the
especific growth and respiration rates, respectively.

The oxygen transfer was studied in the continuous
fermentation with immobilized cells, using a biocatalyst
prepared in good conditions for its activity. There were
used twe different kinds of particles, the denser ones
were prepared adding X~ alumina to the sodium alginate
solution.

The performance of the biccatalyst was analyzed 1in
terms of specific respiration rate, oxygen diffusivity,
volumetric mass transfer coefficient and productivity.

These parameters were determined with the continuous
system in the steady state or in the bath assembly for the
determination of the oxygen uptake rate, and were compared
—for - the - two--bioccatalist conposed.._of alginate with and
without ©(~ alumina.

The mixture characteristics of the reactor was found
through the  determination of the residence time
distribution of the fluid in the reactor.
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With immobilized cells we got greater productivities
of acetic acid, in spite of the diffusivity limitations.
The denser particles, alginate with 4~ alumina, have an
important--effect-in the fluidodinamic.behavior, causing an
increase of the oxygen transfer to the liguid phase, this
i reflected by & higher acetic acid production rate,
because in this process oxygen is the limiting substrate.



NOMENCLATURA

Ks

Concentracdo de saturacgio do oxigénio
no meio liquidc, (mM).

Concentracdc de oxigénio em um tempo
gualguer, (mM).

Concentracdoc de &cido acético, (g/l).

Concentracdo de oxigénio disseclvldo,
{mM) .

Didmetro de particula, (m).

Coeficiente de d%fuség do oxigénio no
melo liquidec, (m g Y.

Coeficiente ge difuséo efetivo do
oxigénio, (m s"l),

Taxa de diluicio, {5”1).

Vazao de alimentacdo, (m3 s™1)

constante gravitacional, (m 5"2}.

Altura ligquido aerado, (m).
Altura liquido repouso, (m).

Coeficiente volumétrico de

transferéncia de oxigénio, (s™1)

-

coeficiente de transferéncia de massa
externc (m s ).

Coeficiente de transferéncia de

massa, {(m 5"1).

(mM) .

constante de Monod, (mM).



OURmAR

OURmMax obs

OURLeg

Pi

PL

Qo2

Qo2i

Q02 max

Qo221

Qozt

Ra

Sh

ti

Taxa méxima de consumo de oxigénio,
{(mM s -1).

Taxa méxima de consumo de oxigénic
observado, {(mM s ~1}.

Taxa méxima de consumc de Oxigénio de
células imbélizadas, 1 %s de
efeitos difusivos, {mM s

Taxa de producio das celglaa
imobilizadas, (Kg m~

Taxa é% pggﬁugao das células livres,
(Kg m
Taxa de producdo total, (Kg m > s77%).

Brea da curva ccnfentragao contra
tempo, (Kg m

Taxa especifica de respiracao de
células suspensas (mM g * massa seca
s ).

Taxa especifica de resplragag de
células imoblllzadas, (mM g ~ massa
seca s

Taxa especiflca miaxima de respliagao
celular, (mM g massa seca

Taxa de respiracao esp?ciflca das
ce%ulas livres, (mM g massa seca
s ).

Taxa de respiracéo esp%cifica total,
(mM g - massa seca &

Raio da particula (m).

Namero de Rayleigh, (-).
Nimero de Sherwcod, {(-).
Tempo de residéncia, (s).

Tempo qualguer, (s).



Hmax

HL

PHEO

wii

Volume do reator, {ml}).

Volume do sélido, (ml).
Volume do gés, (ml).

Volume do Yiguido, (ml}).
Concentracao celular, {(g/l).

Concentracao de células livres,
(g/1).

Parametro de saturaciac,

Espessura do filme, (m).

Funcao distribu}géo dos tempos de
residéncia, (s *)

ContelGdo de Sé6lido, {-).
Contetdo de liguido, {-).
Contelido de ga, (-}.

Fator de efetividade, (-).

Taxa especifica maxima de
crescimento, (s 1).

Taxa especifica de ¢rescimento de
células livres, (s™1).

Viscosidade do meic liquido, (Cp).

Densidade, (Kg, m3).
Densidade das particulas, (Kg m™>}).

Densidade da agua, (kg m™>).

Médulo de Thiele, (~-)
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1.- INTRODUCAC

0 acido acético & atualmente de grande importéncia
na ind@stria guimica, como intermedi&ric na preoducac de
derivados acéticos utilizades na fabricagio de uma enorme
gama de produtos, tais como vernizes, tintas, adesivos,
fibras téxteis, detergentes e herbicidas.

Além disso, tem importantes aplicacdbes na indGstria
alimenticia como acidulante e na conservacgido de alimentos.

DERIVADOE DO ACIDG ACETICO

.
| AcETATE | ¢ )
{ DE VINILA | r | ACIDO ACETILSALICILICED |
P E L H
l i
| |
?“—“”‘L“”‘-‘e I } 3 1§ 1 i 1
| Acipo | | ANIDRIDO | | | ACETATO DE|  |POLIMERDS|
{ ACETICO p— | ACETIOO I VINILA f— |EMULSDES |
L 4 t o L b [PvA, PVAC]
R |

I

|

b

L_| ACETATO DE CELULOSE |
L i

E
l
%

I ]
| ACipo ! ' i

| MONOCLORDACETICO |———— | CARBOMET!L CELULOSE |
L - L e

O &cido acético & um liguido sem cor como a &agua,
com odor forte e irrita a pele. A 16.75 ©C solidifica-~se,
adguirindo um aspecto igual gue o gelo, por isto chama-se-=
o de acido acético glacial. Nao aumenta de volume ao so-
lidificar-se.

O &acido acétice ferve a 118.1 °C. A sua densidade
relativa a 15 ©C & 1.0553.

Os processos desenvolvidos para a produgdc de &acido



acético seguem & rota petroguimica, através da oxidacaoc do
etileno, ou a rota alcoolguimica, por meio das vias Dblo-
guimica e guimica.

No Brasil obtém-se o &cido acético pela rota alco-
olguimica; e © processo em utilizacdo consiste na oxXi-
dagao do acetaldeido em fase liguida com ar ou gas rico en
oxigénio, catalisado por acetato de manganés e cobalto en
solugdo ou acetato de magnésio.

A reacic global é:

Catalisador

CHy ~ CHO + 1/2 O, CH3 - COOH

acetaldeido Acido hcético

Sendo gue o acetaldeido obtido pela desidrogenacdo catali-
tica do etanol, em fase vapor, segundo a seguinte reacgaoc:

260 °c¢
CH3 - CHp, OH CH; - CHO + Ho
cu -~ Cr
Etanol (Cobre ~ Cromc) Acetaldeido

E mais facil e mais barato chegar~se aos derivados
acéticos por via alcoolguimica do gue pela rota petrogui-

mica. T L

&

M
A partir de 1959 foram implantadas em Paulinéa duas
fabricas da Rhodia S.A. para a producdo de aldeido acético
--e de &cido.acético. A _capacidade instalada em 1980, com a
implantagdoc de novas unidades, elevou-se para 46000 tone-
ladas/ano de aldeido acético e 47000 toneladas / ano de

acido acético. (1)

Na década dos anos sessenta na Europa, muitas usinas



foram implantadas para & obtencdo de &cido acético glacial
a partir de melagos diluidos. b perspectiva econbmica
destas usinas depende do preco do &cido acético no mercado
mundial e dos custos operacionais do processo, gue poderdo
tornar—-se mais baixos se melhorias importantes no processc

forém realizadas. Em fungdo das constantes—instabilidades

do mercado mundial do petréleo, as possibilidades de gue
estas usinas combinadas tenham sucesso sic cada vez maio-

res.

0 acido acético &€ o principal componente do Vvinagre
(4% peso/volume), que s6 & obtido por wia bioguimica. ©
processo mais eficiente e produtivo & a fermentacao sub-
mersa; normaimente obtém-se rendimentos acima de 95%, as
produtividades s&c em torno de 1.0g9 AH./l. h. para concen-
tragbes de 100 g AH,/l. e de 1.7 g AH./l. h. para concen-
tracbes de 50 g AHo/l. h. O processo Frings detém 75% do
mercado mundial de vinagre. As razdes principais para seu
sucesso sao: a bactéria acética usada, o meio de fermen~
tacdo e ¢ sistema de transferéncia de massa.

2 imobilizag¢do de células possuil algumas vantagens
sobre os process®s tradicionais, tais como a possibilidade
de manutencdo de elevadas concentragdes celulares dentro
dos biorreatores, obtencao de elevadas produtividades, o
repetido uso do biocatalisador e a flexibilidade de permi-
tir o funcionamento continuc e estavel dos biorreatores
sem problemas de lavagem de células.

Para que a imobilizagdo de cé&lulas se torne um pro-
cesso economicamente viavel, terdc que ser melhorados o©
processo de preparacdo dos biocatalisadores, de modo a
preservar a atividade dos componentes celulares, e a
transferéncia de massa no sistema heterogéneo.

Fatores de natureza fisica, guimica e bioldgica in-
fluenciam no desempenho do biocatalisador no processo fer-
mentativo, como conseqgiiéncia da preparacéo. Quando se imo-
bilizam células, sobretudo células viAvels, a transferén-
cia de nutrientes e produtos para e dos biocatalisadores
poderéd tornar-se o processo limitante da reagao. No caso

de uma fermentagdoc aerdbia, o problema é ainda mais cri-

tico, devido & baixa solubilidade do oxigénic nos meios
liguidos.

A taxa de transferéncia de oxigé&nio depende de: eta-
pas envolvidas no processo, mecanismo limitante do



transporte, contefido de gas, contefide de gblidos, wveloCi~
dade superficisl do gas, tamanho das particulas, fluidodi-
nidmica do reator, e as caracteristicas de mistura entre as
fases gasosa e liguida.

A demanda total ou taxa de consumo de oxigénic de-
pende de: taxa especifica de consumo de oxigénio, estado
fisioldgico das células, concentragac celular, wvolume de
particulas e volume do reator,

Neste trabalhe, gue consiste na obtencdo do &cido
acético por wvia bioguimica com células imobilizadas, ana-
lisamos a cinética da reacdc representada pela taxa espe-
cifica de consumo de oxigénio Jjunto & +transferéncia de
massa caracterizados pelo coeficiente volumétricce de
transferéncia de massa K;, a. Também foram analisados os
fatores de preparacac do biocatalisador gue influenciam na
sua atividade, assim como os efeitos de inibicdoc do etanol
e acido acético na taxe especifica de respiracgéo.

Um conjunto de experimentos iniciais em descontinuo
permitiu a selegdo da linhagem de Acetobacter s.p. e do
meio de preservag¢aoc da cepa e de fermentacdc usados neste
trabalho.

0 estudo envolveu experimentos em operac¢aoc continua
e descontinua, com células livres e imobilizadas.

2 fermentagao continua fol conduzida em biorreator,
constituido de colunas de bolhas com células livres e un
de leitc fluidizado circulante com c¢élulas imobilizadas.
As particulas de biocatalizador foram preparadas por en-
volvimento das células em gel & base de alginato de sbddio.
A adicao de (X~ alumina a solucdo aguosa de alginato de
sbdio na imobilizagdoc das células, permitiu a preparacao
de particulas mals densas gue aguelas obtidas somente com
alginato e a verificacao da influéncia da densidade na
transferéncia de oxigénio.



2. - REVISAO BIBLIOGRAYICR

2.1 - BEISTORICO ...

Em 1648 Glauber mostrou gque podia obter-se o
dcido acético pelo aguecimente da madeira na auséncia de
ar. No ano de 1702 E. Stahl descreveu a descomposigdo dos
acetatos com &cido . sulflrico concentrado com o gue pbdde
obter-se &cido acético concentrado. Lavoisier em 1790
comprovou definitivamente a necessidade do oxigénio na
fermentacac acética.

Pasteur entre 1864 e 1868 demonstrou a necessidade
da presenga de um ser viveo para a consecugao da transfor-
macdo do Alcool em vinagre.

A composigdoc do &acido acético feoi estabelecida enm
1814 por Berzelius.

O &cido acético concentrado nac teve importancia até
gue N. Griinstein e F. Hoehst conseguiram em 1911 - 1913
obter © acido acético partindo do acetileno através do
acetaldeido que era oxidado. Este método de fubricagdo se
empregava Ja& no ano de 1917.(2)

2.2. PROCEgSSO CoM CELULAS LIVRES E INIBICAC PELO
PRODUTO E SUBSTRATO

O primeiro eguipamento comercial para a fermentacéao
acética pelc processo submerso, fol descrito por Hro-
matka; a patente basica (3) enfatiza a necessidade de ae-
racdc ininterrupta do caldo de fermentagac com bolhas
muite peguenas, como uma condigdoc necesséria para a pro-
dugao de altas concentragdes de &acido acético.

Hromatka e Exner (4) fizeram experiéncias extensivas

da aeracao como fungdo de algumas varidveis. O dano au-
menta acentuadamente com © aumento das concentragbes to-
tais (concentragao etanol em % Vol / Vol + concentracao do
a&cido acético em % Peso / volume) para iguais periodos de
interrupcao.



Experiéncias com 34C - etancl e Acetobacter Rancens
mostraran gue © consumo de oxigénioc correspondia ao valor
teérico da oxidacao do etancl (5). Esta relacdo esteguio-
métrica entre..a oxidacido.do etancl,. .o consume de oxigénio
e a formagao de &cido acético, foi confirmada também por

Ghommidh (6).

Vera e Wang (7) encontraram gue a formacdo de &cido
acético segue a cinética de crescimento até uma concen-
tracgac de &cido de 30 g/l, engquanto gue um modelo cinético
misto & necessirio para concentracdes entre 40 a 70 g/l,
nas guais a formacao de &cido acético depende da taxa de
crescimento e da concentragéo celular.

A taxa especifica de crescimento do A. Aceti aumenta
acentuadamente com a taxa de aeracédo para uma concen-
tracdo de &cido acético de 2 % {8). Pare uma concentracgéo
maior de &cido acético de 5 %, a dependéncia da taxa de
crescimento na aeragac torna-se muito peguena.

Mori e Teruil (9) trabalharam com fermentacdoc conti-
nua com A Rancens. A taxa especifica de crescimento mos-
trou-se fortemente dependente das concentracdes de &cido
acético e etanol. Esta aumentou de 0.05 h~-1 para 60 g/l de
dcido acético a 0.4 h-1 para uma concentracdo de 25 g/l de
acido acético.

Hromatka e Ebner (10) encontraram formagdes especi-
ficas de produto de 21 g AHc / g (peso seco) h. a 10% de
concentracgdo total, contra 15 gAHc / g (peso seco) h en-
contrada por Mori e Terui (9) a 7 % de concentracao total.
A atividade respiratéria do microorganismc usado por Hro-
matka e Ebner & em torno de 7750 ml 0, / g.h. e indepen-
dente da concentragcdo de &cido acético até 7 g/l.
4 linhagem wusada por Mori e Terui (9) apresentou uma ati-
vidade respiratéria de 3160 ml O, / g. h. € uma forte de-
pendéncia da concentragao de acido acético.

Mori e colaboradores (11} encontraram gue a taxa es-

-pecifica de crescimento era fungdoc da concentragac jnicial

de &cido acético para A Rancens. No entante, inoculacgdes
sucessivas desta bactéria na fase exponencial de cresci-
mento permitiram a adaptagdo e o desaparecimento desta de-
pendéncia.



De acordo com Hromatka e Ebner (12) concentracbes de
etanol acima de 6 % volume/ volume reduzem a taxa especi-
fica de crescimento.

Kamba - colaboradores.. (13) - mostraram gue concen-
tragdes menores gque 10 g/l de &cido acético aceleram a
taxa especifica de crescimento, especialmente para baixas
concentracdes de etanol., Acima -de  uma concentracao de
dcido de 20 g/l, o crescimento & severamente inibido; e
praticamente nenhum crescimento fol observade com 40 a 50
g/l independentemente da concentragac de etanol entre 5 a

75 gfl.

Hijikata e Terui (14) observaram gue o extrato de
ieveduras facilitava a produgdc de &cidoc acético por célu-
las de Acetobacter.

Y.S5. Park e colaboradores (15) estudaram o efeito do
oxigénio dissolvido e a concentragdc de &cido acéticc na

producao de acido acético por Acetobacter Acefid num
guimiostato. A concentracdo 6tima do oxigénio disscolvide
foi de 3 - 7 ppm para o consumo do oXigénic na oxidacao do

etanol e 2 -~ 15 ppm para as atividades das enzimas &lcool
dehidrogenase e acetaldeido dehidrogenase. Isto sugere gue
as etapas chaves sensiveis ao oxigénioc dissolvido ndo séao
as reacgdes de oxidagdo enzimitica, mas o mecanismo de
transferéncia de elétrons na oxidacdo do etanol. A con-
centracao oOtima do oxigénio para uma produgdoc de Aacide
acético acima de 45 g/l numa cultura continua, foi de 1-3
ppu. As taxas especificas de crescimento e de producdo de
dcido acético foram inibidas acentuadamente para concen-
tragdes de &cido acima de 45 g/l.

2.3.—- VARIAVETS N2 PREFARA?ﬁO DO BIOCATALIEADCR E
COEYICIENTE DE DIFUSAO

Cheetham o colabeoradores (16} trabalharam com colu-
nas recheadas de particulas de alginato de cidlcio e obser-
varam gue eram muito resistentes & compressac durante a
~-nassagem -de—solugbes concentradas de sacarose para eleva-
das vazdes, porém, se as particulas tivessem sido prepara-
das usando baixas concentracdes de alginato ou de cloreto
de cllcio acontecia a compressac e conseqiientemente a re-
dugao da vazao de saida da coluna e aumento da presséo.



Scott e colaboradores (17) estudaram as taxas de
consumo de oxigénio de células de Streptomyces Clavulige-

rus livres e imobilizados em k - carragena. Fol observado
Jue.-o- consumo de -gxigénic --pelas -células-—dmobilizadas -era
somente 50% do consume com cé&lulas livres, hs vari8veis
gue contribuem para esta reducdc no consumo de oxigénio
incluem a presenga de k - carragena, limitacdes internas &
difusd8o do oxigénio, a temperatura de preparacao das par-
ticulas com células imobilizadas e a presenga de fons. Ex-
posigac prolongada das células imobilizadas em K Cl resul-
tou numa diminui¢do da taxa especifica de respiracgioc.

An - Luc Nguyen e Luong (18), wusando um recipiente
com boa agitagd3c e temperatura controlada, determinaram as
caracteristicas difusionais de varies solutos em particu-
las esféricas de k -~ carragena. O coeficiente de difuséao
da glicose & afetado pela concentracado de glicose e pela
temperatura. Em todos os casos, a difusividade obtida foil
notavelmente menor gue agquela da glicose em agua pura. 0Os
dados experimentais indicarm uma relagioc inversa entre =a
difusividade o a concentracdoc do polimero usado na imobi-
lizagdc. Eletrolitos como K Cl e Ca Clp aumentam o coefi-

ciente de difusaoc.

Hideo Tanaka e colaboradores (19) mediram as carac-
teristicas difusionais de alguns substrates nas particulas
de alginato de Calcio em solucdes agitadas. ©s valores do
coeficiente de difusdc para substratos com peso molecular
menor gue 2 X 10° s&o muito préximos dagueles na &gua
pura. A difus&o destes substratos, nas particulas, néao
foi afetada pelas concentragdes de polimero e do CaCls
usados na imobilizacaoc.

J.M. Hannoun e G. Stephancpoules (20) determinaran
as difusividades da glicose e do etanol para membranas de
alginato de célcio com e sem células. As difusividades
diminuem com o© aumento da concentracdo do polimero e s&o
comparaveis com adguelas obtidas em Agua para uma membrana
com 2% de alginatoc. As concentragdes de glicose e etanol
nao tem nenhum efeito nos respectivos coeficientes de di-
fusdoc. A presenga de 20% de células mortas nao tém efeito
nas difusividades.

Tem gido observado por véarios pesguisadores gue a
tara especifica de respirac¢ido de pellets de fungos diminui
com o aumento das suas dimensbes (21).



R. Renneberg e colaboradores {22} observaran gue
géis com maior conteGdo de agua apresentavam maiores
coeficientes de difusao do oxigénic.

Yan Sun e colaboradores (23) wverificaram gue o©
coeficiente de difusido efetivo do oxigénic em particulas
de alginato de célcio, diminui com o© aumento do
concentracdo de células imobilizadas. Eles encontraran
gue o coeficiente  de difusao efetive do oxigénic en
particulas de alginato variava entre 55 a 86 % daquele
obtido em &gua pura. Adlercreutz (24), Hiemstra e
colaboradores (25) encontraram gue a difusividade do
oxigénio em alginato de Bario e Célcio era 77 e 25 %
daguela obtida em agua pura, respectivamente.

aAdlercreutz (24) tem mostrado a dependécnia do fator
de efetividade das particulas de alginato de calcio em
fungdo da densidade celular e <utamanho das particulas. 0
fator de efetividade aumenta ao diminuirmos o diametro das
particulas e a guantidade de biomassa celular.

C.S. Ho e Lu-Kwang Ju (26} encontraram que ©
coeficiente de difusdo e solubilidade do oxigénio diminuem
com o aumento da concentraciaoc celular nos meios de
fermentacgéao.

Varios pesqguisadores observaram uma diminuicado no
coeficiente de difusdc do oxigénic com o© aumento da
concentracao celular (27 - 31).

Estudos de simulagdc (32} tém mostrado gue, para
minimizar a resisténcia & difusado do oxigénioc, as células
devem ser imobilizadas em particulas menores gue 0.2 mm de
diémetrao.
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2.4. COEFICIERTE VOLUKETRICO DE TRANSFERENCIA DE

MABBA E KEDIDA DO OXYIGENIC DISSOLVIDC.

K. Koide e colaboradores (33) estudaram o contefdo
de gas E e o coeficiente volumétrico de transferéncia de
massa K;, a num reator de bolhas tipo Air ~ 1lift com pa-
redes concéntricas e com dispersao do gas pelo anulo e
pelo eixo central. Eles mostraram que E e Ki, a aumentaram
com © aumentc da velocidade do gas e com a capacidade do
iiguide de formar espuma, enguantc as dimensbes da co-
luna tém efeito muitoc peguenc sobre ambos. Fol observado
também gue para a mesma velocidade dec g&s, o Ky a & me-
nor para 8 ‘coluna- -de bolhas, do que para .a.coluna con
dispersdo. Neste Qltimo tipo de coluna, © Kj a €& maior
cquandoc a dispersio do gas & feita no anulo ac invés de
no centro do tubo.

V. R. Dhanuka e J.B. Stepanek (34} determinaram o
coeficiente volumétrico de transferéncia de massa Ky a e a
Area interfacial a, num reator trifasico de leito fluidi-
zado. Eles observaram gue o tamanho das particulas tem um
efeito acentuado no area interfacial e portanto no Kjp a,
engquanto gue o Kj variou muitc pouco nos leitos de dife~
rentes didmetros de particulas. 0 Kj a e 2 aumentaram com
a velocidade superficial do gé&s para os trés diferentes
diadmetros de particulas. Nado houve efeito da velococidade
do liguido no K; a nem em a para as particulas mailores,
enguanto gue para as menores, estes pardmetros aumentaram
com a velocidade do liquido. O0s resultados indicam que
uma elevada melhoria na taxa de transferéncia do oxigénio
pode ser atingida usando-se particulas relativamente gran-
des embora exista uma reducgdo na taxa de reacdo superfi-
cial devido & reducgao da area superficial da particula.

K. Akita e F. Yoshida {(35) estudaram os efeitos das
propriedades fisicas do liguido no conteGdo de gas e no
coeficiente volumétrico de transferéncia de massa Kj a. ©
contelido de g&s varia com a densidade e viscosidade do 1i-
guido, .tensdc superficial e a wvelocidade do gés; junto a

estas variavels foi determinado gue "a difusividade na fase
liguida e o diametro da coluna afetam o Kj, . Estes mesmos
autores (36), com dados experimentais da distribuicio de
tamanho das bolhas e contefidec de gé&s, calcularam a &rea
especifica interfacial gas - liguido numa coluna de bo-
lhas; o coeficiente de transferéncia de massa Kj foi
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calculado a partir dos dados de a e de K;, a par: a ab-
sorgidc do oxigénic em varios liguidos com propriedades fi-
sicas diferentes.

P.H. Calderbank e M.B. Moc-Young:-+«(37) -conclulramn gue
guando uma fase dispersa estéd em suspensio ou em ascensaoc
ou gueda livre sob a influéncia da gravidade, os coefi-
cientes de transferéncia de massa e calor s&oc guase com-
pletamente independentes da energia mecénica dissipada no
sistema. Para as dispersbdes gas-ligquido, a dissipagao de
energia mecé@nica aumenta a &rea interfacial gas-ligquido e
a transferéncia de massa, embora pouco efeito no coefi-
ciente Kj, possa ser conseguildo. A correlacac abaixo de-
terminada pelos autores,

Ky, dp
Sh = = 2.0 4+ 0.31 Ra /3 (1)
Dg»
K dp ap® Ap g
= 2.0 + 0.31 { } (2)
Do2 vy Doz

mostra a importante influéncia da diferenca de densidade
entre as faseg dispersa suspensa e a fase continua no coe-
ficiente de transferéncia de massa, o gue significa gue
guando esta diferenca de densidades é& peguena as taxas de
transferéncia s&o muito baixas.

H. Taguchi e A Humphrey (38) propuseram o método di-
ndmico para a medida do coeficiente volumétrico de trans-
feréncia de oxigénio Kj, a, gue consiste no acompanhamento
da concentracaoc de oxigénio dissolvido durante uma breve
interrupcao na aeragaoc do sistema. Estes mesmos autores
observaram que para fermentacdes continuas com células li-
vres, o Kj, a aumentava a com a taxa de diluigao.

Y. Kang e colaboradores (39) aumentaram as taxas de
transferéncia de oxigénio das bolhas de ar até meios 1i-
guidos viscosos pelo uso de guebradores de bolhas flutuan-
tes. Os resultades mostram que o coeficiente volumétrico
de transferéncia de oxigénio pode ser aumentado entre 20 -



2% %. Este coeficiente apresenta um valor mixime com re-
lag8c & raz&c de veolume entre os guebradores de bolhas
flutuantes e as particulas sélidas fluidizadas. Este coe-
" ficiente aumenta com ac vazdes de liguido e gas e tamanho
das particulas fluidizadas, enguanto gue diminui com o av-
mento da viscosidade do liguido.

Y. Bando e colaboradores. {40) estudaram as caracte-
risticas do escoamento num leito fluidizado triféasico com
tubo concéntrico usando ar, solugac aguosa de sulfato de
sbdio e particulas de nylon (2.5 mm de diametro). O con-
tetdo de gas diminui com o aumentoc da concentragdo do sé-
lido. Quando a razao entre o difmetro do tubc concéntrico
e o didmetro externo da coluna fel 0.6, a taxa méxima de
escoamento de liguido foi obtida. Quando esta razdo foi
fixada, © conteGdo de gas diminuiu com o aumento da con-
centracac do s6lido e com a diminuicdc do didmetro da co-
luna. As taxas de circulac8oc de sblide e do gés dependerm
da taxa de aeracdo do liguido. A &rea especifica interfa-
cial gas - liguido foi maior na secloc anular gue na sSegao
interior. Foi observado gue na sec8o interior, as bolhas
grandes s8¢ guebradas pelas particulas sélidas em bolhas
peguenas. :

Y. Sun e colaboradores (41) estudaram o© comporta-
mento do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxi-
génio num biorreator trifasico de leite fluidizado usando
particulas de alginato de cllcio como a fase sblida. Para
particulas de baixa densidade, observou-se gue © coefi-
ciente Ky, a, no leito fluidizado trifésico, foi menor gue
aguele em colunas de bolhas, independentemente do diéme-
tro das particulas. 0 valor do Kj a diminuiu com particu-
las menores e com o aumento do concentragdo de sblidos na
suspensac liguida. Tudo isto indica que existe um diame-
tro e concentragao de particulas 6timo para o uso em bior-
reatores.

Y. Sun e S. Furusaki (42) determinaram gue as parti-
culas de alginato de célcio ndoc tém efeito na guebra de
bolhas, e a diminuicdc no Ky, a com © do diémetro da parti-
cula foi causada pela redugdo do Kj, A concentracac de
particulas aumentou o diémetro médio das bolhas nac afetou
© Kj. Assim, a diminui¢asé no Ki a com o aumento da con-
centragac de particulas foli atribuida & correspondente re-
dugdo na area interfacial.

J. Votruba e colaboradores (43) observaram gque a
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freguéncia de contato do eletrodo de oxigénic dissolvido
com bolhas € influenciado pela posicldo do eletrodo no re~
cipiente em relacBo & corrente gasosa. As leituras de oxi-
génio dissolvide n3oc sfo influenciadas guando a dispersio
de ar nao atinge diretamente a wembrana e & superficie do

catodo €& protegida pelo corpc do €letrodo. "Este efeitc &-

especialmente importante em reatores do tipo coluna.

2.5.~ PROCESSO. COM CELULAE IMOBILIZADAS

Osuga e colaboradores (44} trabalharam com células
de Acetobacter Aceti imobilizadas em k-carragena e deter-
minaram gue o oxigénio era o fator limitante do aumento do
namerc de células e da produtividade. Eles mostraram gue,
para tempos de residéncia de 2.0 a 4.% horas, a taxa de
producéo do &cido acético permanecia constante. Por outro
lado, o reator tinha uma elevada producdo no estado esta-
cionario pela colaboracdoc entre as células livres libera-
das do gel e aguelas contidas na particula.

Okuhara (45) trabalhou com Acetobacter imobilizado
en fibras de polipropileno. A fermentacg8oc foi feita num
sistema fechado pela recirculac@o do meio e do ar, entre o
‘reator e um tangue de armazenamento, até gue todo o subs-
trato fosse convertido em &cido acétice. A produtividade
{g &acido [/ 1l(fermentador). h) foi muito alto e chegou a
ser aproximadamente 25 vezes maior do gue na cultura sub-
nersa.

Kennedy e colaboradores (46) converteram solugodOes
dlluidas de etancl em &cido. acético com Acetobacter imobi-
lizado num 6xido de Tité&nioc IV.

C. Ghommidh e colaboradores (6) imcobilizaram células
de Aceteobacter por adsorcdc sobre suportes ceréamicos de
elevada area interfacial num reator de vazio pulsante. &
elevada capacidade de transferéncia de oxigénioc do reator
permitiu taxas de produgio de até 10.4 g/l.h; Usando um
modelo matemdtico gue incorpora os coeficientes de trans-
feréncia-de -massa interno. .e externc, foli .mostrado gue. a
transferéncia de oxigénio no filme microbiano controlava a
produtividade do reator. Estes mesmos autores (47) obser-
varam oscilagdes na concentragdo de &cido, apbs mudancas
em degrau na taxa de diluicgéo.
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Y. &. Park e colaboradores (48) cobservaram gue &
taxa de producio de &cido acético era altamente favorecida
por uma cultura de elevada concentragdoc celular. As célu-
las eram recirculadas através de um moduloc de filtros ocos
de fibras, e uma elevada taxa de produgac de 120 g/l.h
{com concentracgdes de acido de 40 gl}, numa taxa de di-
luigdo de 4 h-1, foi encontrada. A elevada concentracgéoc
de células viaveis feol mantida através do usc de um meio
rico em extrato de levedurar e controlando a concentragaoc
de oxigénio dissolvido nun n vel 6timo.

Y. Sun e S. Furusaki (49}, operando em continuo com
um reator trifasico de leito fluidizado com célulis imobi-
lizadas em alginato de célcio, mostraram, gue as c¢élulas
livres e imobilizadas contribuem para a formacdc de &cido

acético. Ao contrario do gue acontece na fermentacao con
células livres, onde a produtividade diminui para taxags Je
diluicdoc acima de 0.25 h - 1, a produtividade foi pouvco

afetada pela taxa de diluicdo com células imobilizadas.
Calculos tebricos mostraram gue existe um conteldo &timo e
tamanhoc do gel para elevadas taxas de diluigdo, devido a
dependéncia do coeficiente volumétrico de transferéncia de
massa Ky, a com o conteQido de sblidos e o diémetro das par-
ticulas.
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3. -~ HMATERIAIS E METODOB

Neste capitulo serdc apresentados os principais ma-
teriais, eguipamentos e a descricdo da metodologia experi-
mental wutilizada no desenvolvimento deste trabalho.

3.1, «~ EQUIPAMENTOS

0s principais eguipamentos utilizados foram:

¥

Eletrodo polarogr&fico de oxigénio dissolvido e
um conjunto {indicador, registrador e recipientes)
para a medida da taxa de respiragéo.

- Banho termostédtico, para controlar a temperatura
a 30 % + 0.1 ®c.

- Banho termostético, para o controle da tempera-
tura a 5 °c.

- Espectrofotdmetro
- Compressor de Ar, sem lubrificacdo a dleo.

- Bomba peristdltica, com duplo cabecgote de ali-
mentacgaoc.

- Cromatbégrafo de ionizagdo de chama.

- Dois reatores de vidro, encamisados, com fundo
cébnico (desenhados no laboratério).

- Agitador de frascos.

- Estufa Bacteriologica.

- Autcclave.

- Bomba de vacuo.

-~  Filtros millipore.

- Condensadores e Umidificadores de vidro.

- Manbmetros de coluna liguida.
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- Balangaes analitica e sgmiuanalitica

- Seringa com agulba hipodérmica, agitadores mag-
néticos, vidraria de laboratbrio & estufa para se-
cagem do material-esterilizado.--

'

3.2. - MATERIAIE

Os materiais usados foram todos de grau analitico, e
destinados & preparac¢do de meios de cultura e imobilizagao
das células. Estes materiais encontram-se listados abaixo,
com o8 seus respectivos fabricantes,

Wako Pure
Chemicals Co.
Cetebra (Ceramica
Técnica Brasileira)

- Alginato de So6dio

- X - alumina

- Glicose anidra ;, Ecibra
- Peptona bacteriolégica , Difco
- Extrato de leveduras , Difco
- Etanol 95 % e 99.9 % ., Ecibra
- Acido acético ., Ecibra
- Ca Cl, , Ecibra
- (NH4)» POy  Ecibra
=  KHy POy ., Ecibra
- Mg S04 7HZ0 ;, Ecibra
- Na OB . Ecibra
-  Agar , Difco

r

I

r

(Agua destilada).

3.3 - MICRORGANIEMO

Foram utilizadas quatro cepas mistas iscladas pela
Fundagdoc Tropical de Pesqguisas e Tecnologia "André To-
sello®, FTPTAT, classificadas comoc FPTPT 2023, 2024, 2025,
e 2026 e duas cepas de colegdes internacionais (ATCC 2374
e IP 5866) fornecidas pela colegio de culturas FITPTAT comn

cdédigos FTPT 1724 e FTPT 190.



3.4 - METIOS DE CULTURA

Meios de cultura de composicdes variadas, foram tes-
tados nas varias etapas, desde a purificac@o até o cultivo
das cepas.

Para a preservacao das cepas foram testados os meios
crioprotetores designados por A, B, C, e D, sugeridos pela
FTPTAT.

Com © meio de indicagd@o de &acido, foi verificada a
capacidade das cepas mistas para produzirem &cido. O cres-
cimento das cepas foli feito em placas de Petri e o apare-
cimento .de um halo ao redor da colonia indica a formagac
de &cido.

0s meios Pre e Y-C indicados na literatura (44) e
(6) e o meio tese foram usados para a comparacac do cul-
tivo das cepas FTPT 1724 e FTPT 2026 purificada.

Os meios 1 a 7 foram baseados no trabalho de Y. Sun
e S. Furusaki (49), e as variagdes introduzidas objetiva-
ram a verificagdo da toler&ncia da linhagem FTPT 2026 ao
etanol, &cido acético e cloreto de céalcio, para a selecac
dos niveis de concentracao destes componentes no meio de
fermentacao.

0 meio, sugerido no trabalho de Y. Sun e S. Furu-
saki, foi modificado aumentando a concentracgio de etanol e
cloreto de cdlcio, sendo usado em todos os experimentos no
biorreator.

3.4.1 — METIOE CRIOPROTETORES

A - Agua destilada

B - Skim Milk 10%
- Inositol 10%

C - BSacarose 14%
- Peptona 14%

D - Skim Milk 10%
- Sacarose 14%



3.4.2 -~ MEIOE PARA A DETERMIMACAC DAE FAIXAE DE
TOLERANCIA ADC ETANOL ACIDO ACETICO B CLORETO

DE CALCIO PELC ACETOBACTER ®.p. FTPT 2026

10. 0y
10.0g
10.0g
40.0ml
10.0ml
1.01t

10.0g
10.0g
10.0qg
40.0ml
5.0ml
1.0g

1.01t

10.0g
10. 0g
10.0g
40.0ml
10.0m1
1.0g
1.01t

10.0g
16.0g
10.0g
40.0ml
5.0ml
1.01t

10.0g
10.0g
10. 0g
60.0ml
5.0ml
1.01t

10.0g
10.0g
10.0g
60.0ml

1E

glicose

extrato de leveduras
peptona bacteriolbégica
etancl 99.9 %

acido acético

adgua destilada

glicose

extrato de leveduras
peptona bacteriolégica
etanol 89.9 3

&cido acético

Ca Clp 2Ho0

dgua destilada

glicose

extrato de leveduras
peptona bactericlégica
etanol 99.9 %

Acido acético

Ca Cl, 2H,0

agua destilada

glicose

extrato de leveduras
peptona bacterioldgica
etanol 99.9 %

adcido acético

adgua destilada

glicose

extrato de leveduras
peptona bacterioldégica
etanol 92.9 %

acido acético

adgua destilada

glicose

extrato de leveduras
peptona bacteriolbgica
etanol 99.9 %




B'-

(ol ™

D!-

10.6ml
1.01t

10.0g
1C.0g
10.0g
80.0ml
10.0ml
1.01t

3.4.3.-

Acido acético
&gua destilada

glicose

extrato de leveduras
peptona bactericlégica
etanol 95.9 %

dcido acético

dgua destilada

MEYIOE DE %ARUTENCﬁO, CRESCIMENTO E
FERMENTACAO

Meio de Manutencdo

5.0¢g

3.0g
25.0¢

1.01t

extrato de levedura
peptona bacterioldgica
glicose

agua destilada

Meio de Manutencdo agar (MMA)

10.0
10.0qg
10.0g
50.0ml
10.0ml
20.0g
1.01t

Meio de

10¢.0g
4.0g
60.0g
10.0g
20.0g
50.0ml
1.01t

Melio Pre

10.0g
10.0g
10.0g

glicose

extrato de leveduras
peptona bacteriolégica
etanol 95%

acido acétice

agar

agua destilada

indicagao de acido

extrato de levedura
peptona bactericloégica
glicose

Ca CO3 precipitado
agar

etanol 95%

adgua destilada

glicose
extrato de leveduras
peptona bacteriolégica



20.0m} etanol 95%
i0.0ml acido acético
1.01t dgua destilada

Et-- - Meio Y-G
5.0g extrato de leveduras
20.0g glicose
0.26g (NH4 ) 2HPO4

0.27g KHZ POy

0.05g Mg S04 7HO
10.0ml Acido acético
50.0ml etanol 95%

1.01t agua destilada

Fi- Meio de Crescimento, fermentacio ou tese
10.0g alicose
10.0g extrato de leveduras
10.0g peptona bacteriolégica
50. 0m} etanol 95%
5.0ml acido acético
1.0g Ca Clp 2H, O
1.01t agua destilada

3.5 — PROCEDIMENTOS EXPERIMENTAIS

3.5.1 - PURIFICACAC DA CEPA

A cepa mista FTPT 2026 fol purificada pelo método de
estrias de esgotamento. Um esguema das etapas desta téc-
nica & apresentado na Figura 1.

3.5.2 — PREPARACAO DO INOCULO

cagOes introduzidas nco procedimento utilizado por Moraes
(50}, e envolveu as seguintes etapas:

1.~ Parte~se de ampola liofilizada na FTPTAT, reativa-



2
s

se a cultura com €.1 a 0.2ml de &gua destilada
estéril por 15 minutos.

2.- Passa-se esta suspens8c para um tubo de ensailo
contendo 7.0ml de meic de manutengao.

3.- Coloca~se no agitador de frascos a 30 °C e 180
rpm, por 24 horas.

4.—- Passa-se 0.4ml da suspensio celular para cada uma
das dez placas de Petri gue contém meioc de
manutencao agar.

5.- Incubar em estufa a 30 °C por 36 horas.

6.~ Raspar as placas e fazer uma suspensao celular enm
100.0ml em meio de crescimento.

7.- Colocar os 100.0ml de suspensido celular no
agitador de frascos, por 24 horas, a 30 °C e 180
rpm.

8.- 0 indculo, com uma concentracao de 107 - 10¥

unidades formadoras de coldnias (UFC)/ml, esté
pronto para a imobilizac@0 ou para a inoculac¢do do
reator.

Na figura 2, sao apresentadas esquematicamente as
varias etapas deste procedimento.
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Figura 1. Esguema do método de estrias de
esgotamento para a purificagdo da cepa.
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Figura 2. Sistemitica de preparagao do inbculo

3.5.3 LIOFILIZACAC

As cepas _utlllzadas usadas neste trabalho, foran

liofilizadas nos meios crioprotetores, de acordo com o
procedimentoc esquematizado na Figura 3.
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Figura 3. Etapas da técnica de Jliofilirzacao

das cepas.

3.5.4 . PREPARACAO DOS BIOCATALISADORES ___
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Os biocatalizadores foram preparados imobilizando as
células microbianas por envolvimento em gel hidrofilico &

base de alginato de sédio.



Er algumas amostras, adicionou-se OCA- alumina & so-
lugdoc de gel, com o objetivo de obter-se particulas mals
densas

h preparacac fol feita de acordo com as seguintes
etapas:

i.- Preparar solugado de alginato ou alginato + X -
alumina, colocando 4% (peso/volume} de alginato em
dgua destilada ou 2% alginato + 2% X~ alumina
até gue o alginato tenha dissolvido, deixar, re-
pousar e autoclavar por 15 min. a 120 °c.

2.- Preparar solugdo 0.2M de Ca Cl, 2H50.
3.~ Misturar uma parte da solucio de alginato 4 % ou

alginato 2% ©%- alumina 2% com uma parte de sus-
pensao celular.

4.~ Extrudar a mistura com a seringa, através de agu--
lha hipodérmica, e gotejar na solugdc de Ca Cl;
2H,0 0.2M.

5.~ Deixar na solucdo gelificante por aproximadamente
20 min. (se o biocatalisador for usado no reator).

6.- Filtrar e lavar as particulas com agua estéril.

-7.- Inocular o reator.

-

Um esguema das etapas deste procedimento & apresen-
tado na Figura 4.

3.5.5 - DETERMINACAO DA CURVA DE CALIBRACAD DA

ABSORVANCIA EM FUNCAC DA CONCENTRAGCAO CELULAR

Filtraram-se 10ml da suspensdo celular preparada con-
forme item 3.5.2 em filtro millipore 0,43u; o precipitado
lavou~se -com @gua-destilada -trés vezes, -1logo se colocou o
papel filtro num vidro de relbégio em estufa a 105 °C por
duas horas; apbs isto, pesou-se o papel de filtro e foi
colocado no secador, apds quatro horas, pesou-se nova-
mante, repetindo este procedimento até que o peso do fil-
tro mais precipitado seja constante. A massa
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Adicioiex o vokama de
pelets Necmeiyin 0o reaky

Figura 4 -~ Esquema das etapas do procedi-~
mento usado na preparagic dos biocatalisa-
dores.



celular contida er 10ml de suspensdo celular &€ a diferencga
entre o peso do papel filtro seco e o papel de filtro mals
o precipitado.

‘Com a suspensac celular prepararam-se suspensdes com
diferente concentracdo celular através de diluicao em agua
destilada, mediuse a absorvancia a 600nm para as diferen-
tes suspensdes, obtendo-se assim valores de absorvancia
contra concentrag¢ado celular.

3.5.6 SELECAC DOS MEIOS DE PRESERVACARO DAS CEPRAS

L selecdo do meio de preservacio das cepas fol atra-
vés da liofilizacdo da cultura 190 FTPT (IP 5866) nos gua-
tro meios crioprotetores denominados A, B, C, e D. Antes e
cito dias apbés a liofilizacaoc determinou-se a viabilidade
celular através de contagens de coldnias em placas de Pe-
tri. O critério de escolha do melo crioprotetor fol pre-
servagao da viabilidade celular apés a liofilizacéo.

3.5.7 BSELECAC DE CEPAS

As culturas mistas de Acetobacter foram inicialmente
crescidés no meio indicador de &cido e comprovou-se gue
eram produtoras de acido acético.

Com seis cepas FTPT 1724, 190, 2023, 2024, 2025,
2026 foram feitas fermentagbes em frascos agitados con-
tendo 100.0m1 deo meio de fermentacdo YG, & temperatura de
30 °C e & velocidade de agitacio de 180 rotacbes por mi-
nuto. Escolbhemos para continuar o trabalho a cultura gque
produziu mais acido em 24 horas.

As linhagens FTPT 1724 e 2026 purificada foram pos-
teriormente comparadas guanto & capacidade de produgdo,
nos meios tese; Pre e YG nas mesmas condig¢des de fermen-

tagdo citadas anteriormente.
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3.5.8 SBELECAO DO MEIC DE FERMENTACRO

¢ meio mais adeguado para a fermentaclo do etanocl,
foi selecionado a partir dos meics de cultura 1 a 7, des-
critos no item 3.4.2, usando-se a linhagem FTPT 2026 puri-
ficada. :

As fermentacdes foram conduzidas em frascos erlen-
meyers, em agitador reciproco operando a& 180 batidas por
minuto & temperatura de 30 ©¢C

3.5.9 DETERMINACAO DA DENSIDADE DAS PARTICULAS E
MASSA CELULAR NO GEL

2 medida da densidade das particulas sem células e
com células antes e depois da fermentagac, foram feitas
usando-se picndémetro com volume de 10ml.

Neste método determina-se inicialmente a massa do
picnémetro cheio de agua P, e a sua temperatura T. A se-
guir uma determinada massa de particulas, P, & adicionada
ao picnémetro cheio d'dgua e, por Gltimo, determinamos a
massa do picnémetroc com &gua e particulas P3. Com a tempe-
ratura T encontramos em tabelas o valor da densidade
dtagua.

0 volume ocupado pelo sé6lido dentro do picnémetro &
dado por:

Py + P2 - P33
Vs = (3)
PE0 (1)

A massa especifica das particulas é dada por:

L3 1
Pp = —— (4)
vs
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A massa celular no gel é determinada pela diferenga
entre os pesos das particulas secas com e sem células.

3.5:-10 CONTEEDO DE GAS E -FRACAG -80LIDO - LiouiDo

0 contefido de gas no reator foi determinado pela re-
lagado entre a diferenca das alturas do liguido aerado com
¢ ligquido em repousc e a altura do ligquido aerado. O vo-
lume de gés determinou-se pela diferenga entre o volume de
liguido no reator aerado e o volume do liguido em repouso.

h& ~hr
ha

ha =~ altura ligquido aerado, (m)
+ hr - altura de repuso . {m)
Eg - conteGdo de gas s ()

Tendo o© volume de gas contido no reator nas con-
dicdes de operacgdo e o volume de s6lido adicionado, deter-
minamos o volume de liquido:

Vi = 1 - (Vs 4 Vg) (6)

A fracédo s6lido liquido é dada por:

vV s6lido
Bgyr = (7)
Viiguido 4+ Vsélido

O .difimetro das particulas & o diametro médio de Sau-
ter, foi determinado por classificacdo em peneiras. 0 di&a-
metro médio das particulas também fol determinado através
de medidas com ajuda do microscépio.

Os conteGidos de gas, liguido e s6lido, sao dados



i

pela eguacao:

ve
{8)

Eg
Vi, + Vg + Vs

7z = pode ser gés, liguido ou sélido.

3.5.11 EXPERIMENTOS COM TRACADOR

Com a finalidade de determinar as caracteristicas de
mistura do reator, levou-se a cabo uma experiéncia de es-
timulo - resposta usande acido acético como tracador. Use-
mos uma fun¢dc impulso como estimulo, através da adigioc de
uma determinada guantidade de acido acético (10ml) gla-
cial. A experiéncia fci levada a cabo com o mesmo melo de
fermentacdo e temperatura gue nas fermenta¢des em conti-
nuo.

A resposta do sistema mediu-se através da variacgéo
da concentracdo de Aacido a saida do reator. Nestas expe-
riéncias o reator foi usado sem células com e sem particu-
las de alginato. As condicdes de operacdo para o reator de
bolhas foram: taxa de aeracac 4.5 vvm, vazdoc de alimen-
tacdo do meio 480 ml/h. Para o© reator trifasico foram:
taxa de aeragao 4.5 vvm, conteldo de sdlido 0.1098 e vazao
de alimentacado de meio 510 ml/h.

3.5.12 DETERMINACAC DO CONSUMO DE OXIGENIO

As amostras de células livres ou imobilizadas foram
adicionadas aoc meio de fermentacdoc previamente saturado
com oxigénic, até completar o volume de 6 ml. As taxas de

eletrodo e sua protecido. As medidas com células imobiliza-
das foram feitas imediatamente apbs a preparagao dos bio-
catalizadores. A resposta do sistema foi acompanhada atra-
vés do indicador e registrador.
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3.& HOKTAGEM E OPERACAC DA IRSTALACAO EXPERIMENTAL

A Figura 5 & um desenho da montagem experimental
para a medida da taxa de respiracaoc e a opperacgac continua
do biorreator. O reator € de vidro com 60 mm de didmetro e
265 ml de volume de reagdo efetivo; uma placa porosa de
vidro foi utilizado como distribuidor de gas. O meioc 1i-
quido foi continuamente alimentado ao reator por uma bomba
peristéltica a partir de um tangue de armazenamento de 14
.litros. O distribuidor de liguido foi instalado na regiéo
acima do reator. O eletrodo de oxigénio foli instalado 5 cm
acima do fundo, formando 45° para cima com a horizontal. O
ar foi fornecido através de um filtro de algodao estéril,
up filtro millipore e dois umidificadores, desde um com-
pressor de ar sem 6leo na lubrificacdo. A vazdo de ar foi
medida através de medidores de vazdo do tipeo capilar cali-
brados previamente. A temperatura noc reator e nos reci-
gientes de medida do consumo de oxigénic fol mantida em 30

C com &gua de um banho termostdtico. Um condensador de
refluxo colocado na saida dos gases evitava o arraste
acentuado de etanol e &gua do reator.

A Figura 6 mostra uma fotografia da montagem experi-
mental, e a Figura 7 apresenta o reator usado.
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Figura 5 - Montagem Experimental - 1- Ar
do compressor; 2- Oxigénioc do cilindro; 3-
Umidificador; 4- Condensador; &5~ Filtros
de ar; 6~ Antiespumante; 7- Tangue de
alimentacd@o; 8- Bomba peristlltica; 9-
Reator; 10~ Saida do produto; 11- Agua com
temperatura controlada; 12- Eletrodo de
oxigénio; 13~ Monitor de oxigénio; 14-
Registrador; 15— Conjunto para a medida da
taxa de respiragac.
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Pigura 6 - Montagem experimental utilizada
para coleta dos dados cinéticos e de
transferéncia de massa.
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Figura 7 ~ Reator de leito fluidizado
trifasico. com & localizagio.do eletrodc
para medida do oxigénio dissolvido.




Nas primeiras experiéncias n&c se usou nenhum anti-
espumante com o gue a espuma subia prejudicando a boa ope-
racac do reator, pois o nivel variava e por outra parte a
espuma-—arrastava .-as particulas _as guais. ficavam grudadas
nas paredes do reator, © gue prejudicava a produgao de
acide com c¢élulas imobilizadas. Usamos azeite de oliva
(que € rico em &acido o0léilco) com o gue ¢ preoblema da es-
puma fol resolvido. Usou-se 3 ml do anti-espumante cada 24

horas.

0Os experimentos foram feitos sempre com dois reato-
res iguais, operando em paralelc, contendo um deles cé&lu-
las livres e o outro células imobilizadas.

Nas fermentacgdes continuas destinadas & coleta de
dados cinéticos e de transferéncia de massa foram usadas
as seguintes condigdes operacionals: taxa de aeracao 4.5
vvm, faixa de taxas de diluicdc ¢.045 a 0.4 h *. Nas fer-
mentagbes com células imobilizadas o contefido de sdlidos
usados fol de 0.11 nos experimentos em continuo e 0.122
nos experimentos em descontinuc.

3.7 ¥Eropos aNaLiTICOS

3.7.1 DETERMINACAO DA CONCENTRACAC ACIDO ACETICO

2 andlise do &cido acético fol feita por titulagéo
com uma solugdo aguosa de hidroéxido de sbédio 0.1IN usando
solucdo de fenolftaleina 0,25% como 1indicador.

3.7.2 DETERMINACAO DA CONCENTRACAC DE ETANOL

A concentracac do etanol fol determinada por croma-
tografico de ionizagdo de chama. O volume das amostras foi
-3uL, -e. as condighes de operagao .do cromatéforo-foram: tem-
peratura da coluna porapak-Q, 150 °C, temperatura do inje-
tor, 200 °C e temperatura do detector 250 ©C. 0 gas de ar-

raste foi o nitrogénio.



3.7.3 DETERMINACAO DA CONCENTRACAC CELULAR

A determinacdo da concentracao de células livres no
meio -de fermentacdo—foi-feita—por—dois- métodos -distintos:
contagem de colénias em placas de Petri e medida da absor-
véncia de solugbes. No primeirc caso, semea-se uma ali-
quota de 0.1 ml de amostra, convenientemente diluida, na
superficie do meic de manutengcaoc contido em placa de Pe-
tri. Apds incubacgao por 36 ou 48 horas em estufa a 30 Sc,
conta-se as coloénias crescidas., Os resultados eram expres-
sos em termos de unidades formadoras de coldnias por mili-
litro de solugdo, UFC/ml, considerando-se gue cada célula
vidvel originava uma colénia.

A determinacdo da concentrag¢ao celniar pela medida
da absorvéancia foi feita utilizando-se a seguinte eguacgéo
linear obtida dos dados experimentals coletados conforme
procedimento descrito no item 3.5.5

X = 0.6 AB + 0.0z {9)

AB = Absorbéncia da suspens@o celular a 600nm

A concentracaoc de células nas particulas de biocata-
lisador fol determinada através do procedimento descrito
no -item 3.5.9 :

3.7.4 DETERMINACAQ DO pE

O pH das amostras foli medido diretamente através de
um pHmetro. As propriedades tamponantes dos meios de cul-
tura usados, mantinham o pH praticamente constante, no va-
lor de 2.8, durante toda a fermentacao.

A concentracio do oxigénic dissolvido foi medida
utilizando um eletrodo polarogr&fico, & temperatura de 30
°c. 0s resultados foram 1lidos como porcentagem da
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concentragioc de saturagic do oxigénio no meic liguido. A
concentracdo de saturacdc do oxigénio disselvido foi
obtido de tabelas a 30 °C e 716mmHg para a Agua e adotou-
se o mesmo valor para ¢ melo de fermentagao.

3.8 METODOS DE ANALIBE DOEB DADOS

3.8.1 DISTRIBUICAO DOE TEMPOS DE RESIDENCIA

A distribuicdo dos tempos de residéncia (DTR)}, & a
fracac de fluido na corrente de saida gue esteve no reator
por um tempo entre t e t + dt.

£ desej&vel caracterizar uma distribui¢do por algum
valor numérico. Assim, para uma curva de concentracao (C)
em funcdo do tempo, a média da distribuicdo & dada por:

S ti ocr A
t =
c1 Aes

(10}

Considerando © CSTR ideal, um modelo matemético do
processo de mistura existe, com o© gual poderemos
dcterminar a DTR, dada pela eguacaoc:

- Ft/VR (11)

Para determinar a DTR experimentalmente uma vez
tenhamos & curva de concentragdo de acido -~ tempo,
determinamos a &rea sob a curva ¢ em fungao de' 't~ — -

0 =2_¢C A (12)
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gue di& a gquantidade total de tragador introduzido.
Para encontrar DTR, a Aarea debaixo a curva deve ser igual
a l, assim:

DTR {13)

1

3.8.2 DETERMINACAO DOS PARAMETROS CINETICOS

A produtividade do acido acético na fermentacgdo con-
tinua com células livres, P;, foil calculada pela seguinte

equagac:

PL = D (Capcs ~ CaHCE) (14}

-

Devido & relacdo esteguiométrica existente entre a
producao de acido acético e o consumo de oxigénio, tem-se:

Py,
Qoz2L = (15)
60 Ey, X

onde Qnp1 € & taxa especifica de respiragéo de célu-
las livres, Ej a fracdoc de liguide no reator e Xj a con-
centracao de células.

De um balango de massa no estado estacionario para
células livrés, cbtém-ze: -

D
ny = —— - (16)
Ep,
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onde uy €& a taxa especifica de crescimento das
células livres.

A taxa especifica de crescimento e a taxa especifica
de respira¢ao, foram relacionadas com a concentracao de
-oxigénio dissolvido Cg,, através das eguagdes de Monod e
‘Michaelis - Menten respectivamente:

Emax Cdo
KL = (17}

= Ks + Cgo

szméx Cdo

Qo2 = {18)
onde: Es ~ constante de Saturacaoc
Em - constante de Michaelis
umax - taxa especifica méxima de crescimento
Qoa1, — taxa especifica maxima de respiragac de
células livres
Invertendo as equacbes (17) e {(18) obtemos:
1 Es 1 1
Z e B (19)
KL, Kmax Cao Bmax
1 Km 1 i
—_ = + {20}
Qo221 Qozmix Cao Qozmax

0s parametros cinéticos Ks e Km, umdx e Qo1 foram
obtides através do ajuste de eguagdes lineares aos dados
experimentais obtidos isentos de gualguer tipo de
inibigao.
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3.8.3 - DETERMINACAO DA TaXA EsPEcCiFrICcA DE
RESPIRACAC

A taxa de consumo de oxigénio foi determinada da in-
clinagdo da curva de concentrag&o de oxigénio dissolvido
em fungdaoc do tempo, ou usando a eguagac de Michaelis:

(Cge + Rm) = ~ OURmax dt {21)
at

Integrando desde Cggy para t; até Cggp para to:

Caoi~Cdoz = OURmax(ta~ty)} - EKm Ln{Cag1/Cdoz) (22)

Cdpl = 2 OURm&X (tp-tj;} - 2Rm Ln2 (23)

A constante de Michaelis, Km, e OURma&x podem ser es-
timadas através do ajuste pelo método dos ninimos guadra-
dos dos valores de Cgpi; em fungao do tempo (ty-tjp).

A taxa maxima de consumo de oxigénio (ou taxa espe-
cifica de respiragdo Qo; méx) é dada por:

OURmAX -
Qo2max = (24)

. F
ot ? KPS e B

R AT
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3.8.47— DETERMINACAO DO COEFICIENTE DE DIFUSAO

0 coeficiente de difusdo fol calculado usando o con-
ceito do fator de efetividade. Usaram-se as curvas do con-
sumo do oxigénio dissolvido en fungao do tempo para deter-
minar a taxa da reagao.

0 fator de efetividade & a razioc entre a taxa da
reagaoc observada e agquela obtida na auséncia de efeitos

difusionais.

OURmax obs
B = (25}

CURjed

-onde: OURmAX obs - taxa maxima de consumo de oxigénio
de células imobilizadas, observada.

OUR}ed - taxa mdxima de consumo de oxigénio
de células imobilizadas, livres de efeitos
difusivos.

Os efeitos de transferéncia de massa foram despreza-
dos depois do calculo da espessura do Filme b. De acordo a
teoria do Filme, a espessura do Filme & dada por:

P = ——_——— (26)

onde: Dgp» ~ Difusividade do oxigénio em &gua & 300C.
Krp* -~ Coeficiente de transferéncia de massa externa

0 valor de Kp* pode ser calculade pelo procedimento
usado por Harriot (51)



0 primeiro passo & calcular o valor minimo de KL .
usando a eguag¢lo (2}. O coeficiente de transferéncia de
massa externa Kp* usualmente & dado por 4.75 Kj,. Uma ve:z
determinamos -Ky*,- entramos -na -equacgéo. {(26)-e se b-< 1 X
10-3 cm, os efeitos de transferéncia de massa externa po-

dem ser desprezados.

O paré@metro de saturacao & dado por:

B = — (27)

0 mddulo de Thiele & calculado a partir da eguagac
integrada do balanco de massa desprezando os efeitos de
curvatura da particula (52). iEsta simplificagao foi usada
pela observacdo ao microscédpio de que as células viaveis
crescem somente muito proéximas & superficie da particulsa,
como pode ser visto na Figura 24 do Capitulo 4. O mdédulo
de Thiele em funcdo do fator de efetividade & dado por:

3 1 4+ B
g = \/2_ (8 -Ln(14B)1/2 (28)

-

0 coeficiente de difusac efetivo, Deff, & encontradoc
usando a definicdo do mddulo de Thiele.

OURm&x RZ

Km ¢4

v k29)

Deff =
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Para o c&lculo dos parlmetros cinéticos intrinsecos
de células imobilizadas, utilizaram-se os dados para as
particulas de 0.1 mm de dilmetro e procedeu-se para calcu-

lar OUR méx e Km segundo item 3.8.3.

3.8.5 — COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE
MABE2 ‘

No estado estacionric, a transferéncia e o consumo
de oxigénio estdo balanceados:

Consumc total transferéncia
de oxigénio = Qoyy X = de oxigénio = Kpa(C* - Cgg)
Qo2t X
Ky, a = {30)

onde: Qoy+ = respiracio das células livres e imobilizadas

-

A taxa total de respiracdo & relacionada com a pro-
dutividade total P, pela seguinte expressao:

P
Qoz¢g £ = —m—— (31)
60 Ef,

Portanto das eguagdes (30} e (31)

F
K, a = {32}
60 E;, (C* - Cgo)
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Enhancement of the Oxygen Transfer
in a Circulating Three-Phase
Fluidized Bed Bioreactor
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ABSTRACT

The addition of a-alumina to the aqueous solution of sodium
alginate for immobilization-of viable cells allows the production of
denser particles than the ones obtained with sodium alginate alone.,
This biocatalyst was used in the continuous oxidation of ethanol to
acetic acid, by a strain of Acetobacter isolated from an ethanol plant,
The continuous fermentation was carried out in a cu*cu]atmg three-

5 phase fluidized bed bioreactor.
éii Denser particles allow a greater oxygen transfer, resulting in in-
¥

creased volumetric production rate of acetic acid, because oxygen is
usually the limiting factor of this process. The performance of the bio-
catalyst was analyzed in terms of respiration rate, oxyen diffusivity,
volumetric mass-transfer coefficient, and global productivity.

Index Entrles: Immobilized cells; mass transfer; Acefobacter.

NOMENCLATURE
L3 c* Saturated dissolved oxygen concentration in liquid
1 medium (kmol m~?)
7 Ceo Dissolved oxygen concentration in qu id medium,
(knipl a3

*Author to whom all correspondence and reprint requests should be addressed,
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Chacl, Cuaee  Initial and final acetic acid concentrations (kmol/mL)
.» D Dilution rate, h-1
: Deff © Oxygen effective intraparticle diffusion coefficient,
; , (m?/s)
| g Gravitional constant (m?¥/s)
] ' K Mass-transfer coefficient (m/s)
: Kia Volumetric mass-transfer coefficient (s-J)
: K Michaelis-Menten constant (kmol/m~3)
5 Pr Total acetic acid production rate (g/L-h)
| Qo2 Specific respiration rate (kmol/kg[dry wt}h)
Qo2 actual Actual specific respiration rate of immobilized cells

for 1.7 mm diameter particles (kmol/kgldry wth}
Qo2 free of diffusion limitations  Specific respiration rat3, in the absence of
diffusion resistance, of immaobilized cells for 0.1 mm diameter
particles (kmol/kg{dry wt]h)

R Particle radius (m)
X Total cell concentration (g/L) -
B Saturation parameter
el. Liquid holdup
¢ Thiele modulus
] Effectiveness factor
INTRODUCTION

The immobilization of cells presents several advantages in the
fermentation process. However, a primary limitation in these systems is
the oxygen mass transfer, caused by diffusional resistances, especially
when cells with high respiration activity are involved.

Acetobacter sp. is very sensitive to oxygen deficiency, and cells can
undergo complete inhibition when aeration is not sufficient. Therefore,
under these conditions, one may not expect a higher acetic acid produc-
tivity in submerged vinegar fermentation by using an immobilized cell
process, instead of the free cell process (). In order to conduct an aerobic
high-cell-density culture successfully, it is necessary to supply a large
amount of dissolved oxygen to the culture (2). Therefore, efforts must be
made to improve the oxygen transfer in the system.

The entz,rappmg supports for whole cells are usually polymeric gels
lginate) that are very light, presenting a depsity near to
et al. (3) found that the mass-transfer coeffzczent Kia,
idized bed reactor of Ca-alginate beads was lower than
that in bubble columns for all particle diameters tested. The main reason
was the low density of the beads .-

{4) reported that in a bed containing 6-mm glass beads,
the volumetric mass-transfer coefficient was greater than that in bubble
columns. However, 1-mm particle beds gave lower coefficients when

i
Y
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compared to the bubble columns. Fan and Newcomer {5) suggested that
larger and denser particles should break the bubbles more easily than the
smaller and lighter ones, resulting in a greater interfacial area. Osuga et

al. (6) used a fluidized bed reactor for the study of acetic acid production,
using immobilized whole cells, and Black et al. (7) proposed a system that
allowed a circulating mixing strain of low-density particles, in order to
improve mass transfer, This study aims to show the feasibility of the pro-
cess and to examine the effect of biocatalysts of higher density than those
used by Sun et al. (1) in a circulating fluidized bed bioreactor.

- MATERIALS AND METHODS

Microorganisms

The microorganism used in this study was an acetic acid bacteria
g isolated from a sugar and alcohol production mill, at the cane juice extrac-

tion point. The cells were obtained from the Tropical Culture Collection
(Brazil) as Acetobacter sp. FIPT 2026.

Materials |

The alginate was purchased from Wako Pure Chemicals Co. {Japan).
Other reagents were of analytical grade.

Culture Media
Maintenance broth (A): 5 g yeast extract, 3 g peptone, 25 g glucose,
- 1 L distilled water.

Propagation medium (B): 10 g yeast extract, 10 g peptone, 10 g glu-
cose, 50 mL ethanol, 10 mL acetic acid, 20 g agar, 1L distilled water.

i J"ff;é ER

Fermentation medium (C): 10 g yeast extract, 10 g peptone, 10 g glu-
’é» cose, 50 mL ethanol and 5 mL acetic acid, 1 L distilled water.
?g:;;"" Ethanol and acetic acid were added after media autoclaving.
#
%.  Preculture
%‘3 A lyophilized ampule was rehydrated with 0.1 mL of sterile distilled
&  water for 15 min. This suspension was transferred to 5 mL of maintanence
& broth A and was incubated on a reciprocal shaker at 30°C, 180 strokes/min
¢ for 24 h. Then, 0.5 mL of this culture was inoculated onto the surface of
%:e . - - - - .
i ten Petri dishes containing propagation agar medium B. The dishes were
T+ incubated at 30°C for 36 h. The Petri dishes were carefully scraped, and
% the grown cells wer nded in 100 mL of the fermentation medium
i C. This cellular su was incubated in a 500-mlL conical flask,
:  under reciprocal sh strokes/min} at 30°C for 24 h. The dense
% Appilied Biochemistry and Vol. 38/40, 1993
B
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Y

cellular broth obtained was used as seed culture for the following experi-
ments. This cultivation methodology was based on the work of Moraes
(8), and it ensures an Acetobacter cell concentration of about 107 CFU/mL,
enough to maintain high cell viability after immcnilization,

Immobilization of the Bacteria

The seed culture collected after 24 h of aeratec cultivation was mixed,
under room temperature, with either sterile 4% Na-alginate or 2% a-
alumina + 2% Na-alginate, in aratio of 1:1. The mixture was dropped into
a solution of Ca(l, from a height of 5 cm, using a 33-mL syringe supplied
with a needle. Calcium alginate gel beads obtained by this method had

about 1.7 mm diameter and entrapped approx 107 CrU/g gel of living cells...— - :

Analyses

Dissolved oxygen concentration was measured with a polarographic
oxygen sensor, YSI model 5300, which was connected to an oxygen moni-
tor and a chart recorder. Acetic acid was estimated by titration with a
0.IN NaOH solution using phenolphthalein as the indicator. The
medium optical density was measured at 600 nm and converted into cell
mass concentration using a calibration curve.

Experimental Setup

Figure 1 shows the sketch of the experimental setup for the respira-
tion rate measurement and the continuous operation of the bioreactor.
The reactor was made of glass with 60 mm inner diameter and 265 mL of
effective reaction volume. A porous flat plate was fixed at the end of the
aeration tube, placed close to the bottom of the reactor. This setup pro-
moted a circulating particle movement that is also indicated in Fig. 1. The
liquid medium was continuously supplied to the reactor by a peristaltic
pump from a 14-L storage tank. The oxygen sensor was installed 5 cm
above the bottom, forming a 45° angle upward with the horizontal line as
shown in Fig. 1, number 12. Aeration was carried out by an odontological
compressor. The air was passed through two humidifiers, a cotton filter,
a millipore membrane filter, and a capillary flowmeter, The reactor was
placed in a 30°C water bath controlled by a thermostat. This water bath
was also connected to the oxygen bath assembly (YSI 5301). By protecting
the electrode membrane from direct contact with the air bubbles in the
reactor, it was possible to make the readings with minimum oscillation.

Measurement of Oxygen Uptake Rates

Samples of either immobilized or free cells were added to an aerated
fermentation medium in the electrode vessel (of 10 mL) to give a final vol

-,

-
LY
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157"
T

Fig. 1. Experimental setup: 1. air from compressor; 2, oxygen from

. cyiinder; 3. humidifier; 4. condenser; 5. air filters; 6. antifcam; 7. medium tank;

8. perisgaltic pump; 9. reactor; 10. product exit; 11, thermostatted water; 12. oxy-
gen e%ecfc:gde; 13. monitor; 14. chart recorder; 15. bath assemble.

of 6 mL. Oxygen uptake rates were measured in the closed vessel as indi-
cated in Fig. 1. Measurements were made with immobilized cells imme-
diately after the gel beads had been prepared, to avoid any physiological
changes in the blocatalyst

Diffusivity Calculations

The oxygen diffusivity in gel beads was estimated using the effective-
ness factor.

a

7 = Qozactual | Q02 free of diffusion limitation (1)
¢=1n[(1+B/BIV2[B-1In(1+ /" (2)
B =C*IK, 3)

Deff = R? Qo2 tree of dift. limitation | {9 Km ¢?) 4)

Production Rate Calculation
Pr = D {Caac — Craa) 6)

K = Qo — Cao) = Prif60eL (c* c:dc,)} (6)

&~ Applied Biochemistry and Biotechnology = Vol 39/40, 1993
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Fig. 2. Oxygen uptake rates for free cells as a function of calcium
chloride concentration.

'RESULTS AND DISCUSSION

Effect of Gel Preparation Variables
on the Activity of the Biocatalyst

The effect of CaCl, on the oxygen uptake rate by free cells was
studied. Figure 2 shows that there is an increase in the respiration rate for
concentrations of CaCl, between (.0 and 0.2M. After this, the respiration
rate begins to decrease for higher CaCl, concentrations. The inhibition of
respiration by the electrolyte is drastic at concentrations higher than
0.4M. Its physiclogical meaning cannot be explained by these data.
However, it is important to observe that it might be preferable to use a
lower concentration (ca. 0.2M) 0f CaCl, in the gelification step because of
the obtention of -4 more active biocatalyst, although there may be a
decrease in the mechanical strength of the bead with lower cencentra-
tions of the electrolyte in the gelification solution.

Table 1 shows that as the time of gelling increases, the specific respir-
ation rate decreases, The maximuni reduction in the oxygen uptake rate
for the alginate beads exposed to 0.2M solution, by 20 and 1200 min, was
about 30%. A similar pattern was observed for the a-alumina +alginate,
where the maximum decrease in the oxyten uptake.rate was 24%. The

~
4
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- Table 1
Specific Oxygen Uptake Rates as a Function of the Time of Gelification
and the CaCl, Concentration for Immobilization of Cells
in Alginate and «-Alumina + Alginate*

Gelification CaCl, _ Qoz2, mM/g-h

time, concentration, ;

min M Alginate a-Alumina + Alginate
20 0.2 365.33 306.80
40 0.2 337.50 273.35

1200 0.2 281.25 233,44

1200 - 05 247.50 202.95

1200 1.0 247.50 202.95

#Cell concentration was X=0.075 gig gel.

Table 2
Specific Oxygen Uptake Rates as a Function of the Time of Gelification
~ and the CaCl; Concentration for Immobilization of Cells
in Alginate and «-Alumina+ Alginate®

“ . Gelification CaCl, Qo2 mM/g'h
time, concentration,
min M Alginate o-Alumina + Alginate
20 0.2 9.04 7.55
40 0.2 . 8.72 7.15
1200 0.2 (.87 0.72
. 1200 0.5 0.83 0.69
- 1200 1.0 0.75 0.62

#{ell concentration was X=23.7 g/g gel. .

. depletion of oxygen is: slower in this biocatalyst, and even after 1200 min
"of exposure, there is more oxygen available than in the previous case. The
“oxvgen uptake rate by the immobilized cells also diminished as the con-
53 centration of Ca(l; used in the gelling increases.

W’”f’?- As can be seen in Fig. 2, the specific respiration rate of free cells is
%2-301.6 mM/g h, thus being lower than the values found for the immobi-
“lized cells (0.2M CaCl, solution for 20 and 40 min). The cell mass concen-
trations are the same for both experiments. In spite of the diffusion limita-
- Hons, the specific respiration rates under immobilized cell condi-
tions were higher (for CaCl, concentrations < (0.2M) than those observed
or free cells. This might be because of physiological changes in the cell.

~ The increase in the amount of the immobilized cells is followed by a
ific oxygen uptake rate, as can be observed by
75 glg gel) and Table 2 (X=3.7 g/g gel). The

ogy Vol. 39/40, 1993
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Fig. 3. Photomicrograph of an c-alumina+alginate bead, stained with
saphranine, with a light microscope.

oxygen uptake rate decreases from ca. 300 mM/g-h to <10 mM/g-h. As
can be observed from Tables 1 and 2, the oxygen permeation rate was
always ca. 18% lower in the presence of a-alumina.

The photomicrograph (magnification 500x) of Fig. 3 was taken witha . -

light microscope after properly staining the bead with saphranine. It
shows a great number of Acetobacter microcolonies on the surface of an
a-alumina + alginate gel bead.

Oxygen Diffusivity

From the slopes of the curves that relate the depleted oxygen concen-
tration with time, the effectiveness factor for the 1.7 mm diameter particle
can be calculated. The kinetic parameters used in the equations were calcu-
lated previously by Dabdoub (9). The diffusivity of oxygen in the alginate
particles was found to be 4.566*10-7 cm?/s, and for the a-alumina +alginate
particles, the oxygen diffusivity was 3.592*10-7 cm?s. Thus, the presence
of a-alumina does not affect the oxygen diffusivity. These values are
approx 98% lower than the oxyten diffusivity in pure water at 30°C.

Continuous Acetic Acid Production
in the Bioreactor

The contintotis cultivations were carried out using free and entrapped
cells in alginate with the presence or absence of -alumina. Figure 4 shows
production rate vs dilution rate for the three systems. Free cells present
the typical behavior, where production rate increases with dilution rate
up to the washout point. Under immobilization conditions, both free and
immobilized cells contributed to the overall production either in the pres-
ence or absence of a-alumina. The level reached after the washout of free

N

-
-
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Fig. 4. Acetic acid production rate as a funciion of the dilution rate.
Aeration rate: 4.5 vvm, Solid fraction: 0.11. Particle diameter: 1.7 mm, Alginate
particles density: 1038 kg/m?. a-Alumina + alginate particles density: 1270 kg/m?3.

cells indicates the maximum <ontribution of immobilized cells. The sharp
decrease observed under low dilution rates (< 0.3 h-?) for entrapment
with a-alumina +alginate reflects directly on the respiratory inhibition
. caused by the high acetic acid concentration.
- Figures 5 and 6 show the behavior of dissolved oxygen and cell mass
27~ concentration for the three systems tested. Immobilized systems showed
7+ a small variation in the dissolved oxygen concentration regardless of the
- dilution rates, indicating the effective contribution of immobilized cells,
whereas the free cellular systemn showed a sharp increase in Cgo as the
cellular level dropped, when the dilution rate reached the washout point.
» 'Figure 6 indicates a gradual decrease in cell mass concentration with in-
" creasing dilution rates, reaching a minimum for the immobilized systems,
-which indicates the actual contribution of immobilized cells to the sus-
pended mass cell concentration in the system.
°,  As can be observed from Figs. 4, 5, and 6, the contribution of immo-
bilized cells to the production rate is greater in the a-alumina +alginate
system, for dilution rates > 0.1 h-1. For free cell systems, an increase in
dilution rates is followed by an increase in the volumetric oxygen mass-
transfer coefficients (I,6).; According to the surface renewal theory, K;
depends_ on Deffm he diffusivity increases as cell concentration

Vol. 38/40, 1993
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Fig. 5. Dissolved oxygen concentration as a function of the dilution rate.
Experimental conditions: the same as in Fig. 4,
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Fig. 6. Biomass concentration as a function of the dilution rate. Experi-
mental conditions: the same as in Fig. 4. ~
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Fig. 7. Volumetric oxygen-transfer coefficient as a function of the dilu-
tion rate. Experimental conditions: the same as in Fig. 4.

decreases (10-12). This behavior is confirmed by the results in Fig. 7.
Denser particles seem to promote greater interfacial areas and mass-
transfer coefficients, so that the volumetric mass-transfer coefficient in-
crease with higher solid density. This fact is reflected by the higher pro-
duction rates observed for the a-alumina +alginate particles.

CONCLUSIONS

The activity of alginate gels biocatalysts depends on the preparation
variables, as the gelification time and the concentration of electrolyte and
viable cells. The gelification time must be as short as possible. The CaCl,
concentration must be kept lower than 0.2M, and the immobilized
biomass should be enough to ensure activity and stability for long times.

Particles with a-alumina present similar oxygen uptake rates and dif-
fusivities as systems containing alginate alone. The productivity of
a-alumina systems was greater because of better gas-liquid mass-transfer
characteristics. Once mass transfer is improved inside the reactor, the
denser particles become more active than the lighter ones, mainly
because of the greater availability of oxygen.

The addition of o2 allowed a better performance of the system
for the acetic acid prod It would be interesting to use this kind of
tors and with other microorganisms.

Applied Biochemistry and Biote Vol 39/40, 1993
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onde: P - Produtividade total de &cido acético.
Cgo = Concentracgdo oxigénio dissolvido.
C* -~ Concentracdo de. saturacgdo do oxigénic no meio
usado, 0.2115(mM)
Peso molecular do acido acético, 60 (g gmol-1}

Para termos K; & na unidade de (h-1) usamos a
equacgio:

lo000 P
K a = {33}
60 E, (C* - Cao)

3.8.6 — DETERMINACAO D2 PRODUTIVIDADE DAS CELULAS
IMOBILIZADASE

A produtividade total do &cido acético é:
P = P; + Py, (34}

onde: P;j e Py, sdo as produtividades das células
imobilizadas e suspensas respectivamente.

Calculando produtividade das células suspensas atra-
vés da eguacao (15), temos gue:

P; = P - 60 E;, Qoayp X (35}

0 fator 60 Ej, Qoo f01 considerado constante para as
células suspensas na ané e dos dados das fermentacdes
com particulas de alginaté e alginato =~ alumina + algi-
nato. Esta consideragao permite estimar a contribuicao das
células imobilizadas, para a produgdo de acido acético co-
nhecendo-se a produtividade total e a concentragéo de cé-
lulas livres.
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4 - REBULTADOS E DIBCUSBAO

4.1 SE’LEQ&O DA CEPR -

A tabela 1 mostra os resultados obtidos para as
varias linnagens puras e mistas em 24 horas de fermentacao
no meio ¥G.. Observa~se gque as culturas mistas produzen
mais &cido do que as culturas puras.

Tabela 1 ~ Convers3c de etanol e produgdo de acido
acético em 24 horas de fermentacdo no meio de cultura YG.

Cutiro Corwesho Prockrcdo

= &1n
1724 {pura) 0B Do
1911 (oura) 0.73 035
2023 {migta) 2830 1358
2024 {misto) 1670 800
20725 (st 2600 1245
2026 (mista) 63.80 3055

Dentre as cepas mistas a 2026 foi a gue apresentou o
melhor desempenho. Esta cepa foli entdo purificada com o©
objetivo de comparar a sua capacidade de produgado com uma
cepa pura 1724 em trés meics diferentes. Embora o
desempenho da cepa 190 pura tenha sido um pouco melhor,
optou~se . pela comparacao com a 1724 pelo maior
conhecimento e disponibilidade de dados desta cepa na
literatura.

0s meios de fermentacac usados foram os meios Tese,
Pre e YG. &As figuras 8, 9 e 10 mostram gue a cepa isolada
2026 & altamente oxidativa, obtendo~se CcoOmn ela maiores
conversbes enm menores tempos do gue com a cultura 1724,
embora ela nado oxida o etanol tac réapido guanto a cultura
2026 mista comoc pode ser visto na tabela 1. Comparando-se
os resultados obtidos com o meic YG na Figura 8 e tabela 1
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cultura pura foi de 0.4%, enguanto gue para a cultura
nista  foi 63.8%. Embora os melhores resultados tenham sido
obtidos com culturas mistas nos experimentos subseguentes
deste trabalho usou-se sempre a cultura pura para ter-se
maior confiabilidade nos resultados, Jj& gue as culturas

decréscimo das conversOes de etanol mostradas nas figuras
9 e 10 ©pode-se prever gue a cultura 2026 oxida rapida-
mente © acido acético a diéxido de carbono e agua na au-
séncia de etanol, apbs 70 horas de fermentacgdao.

Nas figuras 8 e 10 pode-se observar gque a linhagen
2026 & muito mais eficiente nos meios YG e tese, mais ri-
cos em etanol, dando malores conversdes para © mesmo tempo
de fermentacdo. Ja& a linhagem 1724 apresentou suas maiores
conversdes no meioc Pre gue é mais pobre em etanol.

Comparando-se os melhores resultados para ambas as
cepas verifica-se a superioridade da 2026 especialmente no
meio tese com conversdes méximas em torno de B85%.

Assim, em base nestas comparagdes, escolheu-se a
cepa 2026 para continuar com o trabalhc.

Observou-se gue as bactérias acéticas sao polimorfas
e Gram varidveis de acordo & etapa de vida em gque se en-
contrem e ao tipc de meio em que estejam crescendo. As-
sim, guando jovens e em um meio contendo &cido acético,
sao Gram negativas com forma de bastonetes, e formam cold-
nias circulares, copo mostram as Figuras 11 e 12.
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4.2 ESCOLHA DO MEIQ DE FERMENTACAO

Com a

cepa 2026 purificada, foram

testados sete di-

ferentes meios com o0s mesmos componentes do meilo tese, po-
rém apresentando varlia¢bes nas concentragdes de etanol,
&cido acético e cloreto de célcio.



50

Os resultados comparativos s&oc mostrados nas figuras
13, 14, 15, 16 e 17.

A influénecia~ da concentragio do -Acido-acético fol --
observada comparando-se o©0s resultados cobtidos com os meios
1 e 4 como mostrado na Figura 13. Com © meio 4 obteve-se
conversdo e produgdc um poucc maior de &acido acético no

final da fermentagido, isto deve—-se & concentracaoc inicial

de acido gue no meic 1 fol de 1% e no meio 4 fol de 0.5%.
Assim, no meio 1, houve uma leve inibicdo pelo produto,
mas como mostram os resultados, a inibicao sé €& notéria
guando a concentracdo de &acido atinge os 3% g/l, gque cor-
responde & producdo de 25 g/l no meio 1 e 30 g/l no meio
4.

Assim, no final da fermentagao, com o meioc 4 houve
major conversao e produgdoyf PortantOr & melhor partlr com
um meio com baixa concentr gao ‘de acxdo, embora oS Triscos
de contaminacgao sejan malore . .

Ao compararmos os meios 1 e 3, os guais diferem sd
na concentragdo de cloreto de Célcio, observa-se gue o Ca
Cl, tem um efeito inibitério na producao de &cido acético,
pols a presenga de 1.0 g/l de Ca Cl, baixou a conversao
15.4% para 71 horas de fermentagdoc, embora gue para O meilo
3 obteve-se maior conversdoc em 144 horas de fermentagao,
pois neste tempo no meic 1 j& tinha comegado a oxidagao
total enguanto gue no meio 3 atingia-se a méaxima concen-
tracaoc de Aacido, © gue mostra uma fase de laténcia mais
prolongada no meio 3.

Comparando o meio 2 com © meio 4, gue diferem s6 na
adi¢do de 1.0 g/l de Ca Cl; ao meio 2 observa-se na figura
15 gue com este meic obteve-se uma conversao um pouco
maior; portanto, este casoc apresenta uma tendéncia dife-
rente do caso dos nmeios 1 e 3 onde vimos gue, aumentando
1.0 g/l de Ca Cl, aoc meio, inibia-se a oxidacao do etanol.
Esta diferenga talvez se explica pelo efeito gue o Aacido
acético e o cloreto de calcio possam ter juntos na taxa de
oxidacdo, J& que no caso 1-3, com concentracgdes de 10 g/l

de acido e 1.0 g/l Ca Cly, houve inibigao, enquanto gue no- -

caso 2 - 4, com 5 g/l de &cido e 1.0 g/l de Ca Clp, houve
nm certo beneficioc.



FIGURA 11 - Morfologia de células de Ace—

. tobacter /87p.. PTPT 2026, submetidas & co-
loragdo de Gram apdés 36 horas de cultivo
em meio MMA, a 30°C. Ampliagdo 200 vezes
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Figura 12 -~ Morfologia das coldnias forma-
das com o crescimento-de “células de Aceto-
bacter s.p. FIPr 2026 em meio MMA apds 36
haoras de incubagdo estavel em estufa a
30%C. Ampliagao de 100 vezes.
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A influéncia da concentracdoc de etancl foi avaliada
‘& dois niveis de concentraclo de &acido acético:r 3 g/l nos
meios 4 e 5 e 10 g/l nos meios 1, 6 e 7.

Comparando os meios 4 e_5 na Figura 16, vemos gue,
ac aumentarmos 50% a concentragdo inicial de etanol, de
31,6 g/l a 47.4 g/fl1, houve uma reducao na taxa de producac
de acido; a convers@oc com o meio 5 foi 27.5% menor gue com
o meioc 4 para 71 horas de fermentagao.

Comparando os meios 1, 6 e 7 observa-se na Figura 17
gue, ac aumentarmos a concentracdo inicial de etanol, au-
mentam também os efeitos jinibidores pelo substratco, sendo
a fermentacao mals demorada e oz niveis de converao muito
baixos para concentracdes acima de 47.4 g/l de etanol, com
0 gue o processo torna-se desvantaijoso.

Analisando comparativamente as Figuras 13 a 17 com a
Figura 10 observamos gue os melhores resultados foram ob-
tidos com © meio tese. Este meio foi selecionado para os
experimentos subseguentes.

4.3 -PRESERVACAC DA CEPZ

A Tabela 2z mostra os resultados obtidos com o cul-
tivo das células preservadas por liofilizacdc nos varios
meios crioprotetores A, B, C e D.

Tabela 2 - Viabilidade celular ap6s o¢ito dias da
liofilizacéao.
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Observa-se gue com o5 meios B, C e D na3c houve muita
variacdc na viabilidade celular em relagic aoc valor ini-
clial, 2 x 103 UFC/ml, enguanto gue com © meio A a redugdo
da viabilidade foi significativa.

Com estes resultados escolhemos o meio crioprotetor
D, para a preservacao da cepa FTPT 2026, e liofilizamos
suficiente material para todo o trabalho.

4.4 - INIBICAC PELO PRODUTO E/OU SUBETRATO NA TAXHK
ESPECIFICAR DE RESPIRACAC

A figura 18 mostra que o acido acético & um forte
inibidor da taxa de respiragdo especifica da bactéria acé-
tica usada. A partir de aproximadamente 14.2 g/l, a ini-
bicadc torna—-se notdéria e acima de 35 g/) de &cido acético,
o consuno de oxigénio & muito baixo, tornande-se impercep-
tivel para concentracdes acima de 73 g/l. HNesta mesma fi-
gura, vé-se gue © etanol também & um inibidor da taxa de
respiragao especifica, embora o feito naoc seja tdo grande.
Até 100 g/l de etanol a inibicdo naoc & muito forte e para
a concentracdo de 100.8 g/l de etancl e 1.6 g/l acido acé-
tico, a taxa de respiracéo especifica & 324.89 mM/g.h, 7%
maior gue a taxa de respiracdo para a concentracdo de 30.4
g/l etanol e 5.8 g/l acido acético, © que indica que o fa-
tor principal da inibigdo na fermentagdo acética & a con-
centragdc do produtoc. 2Assim, concluimos gue a bactéria
usada tem uma boa tolerdncia ac etancl, apresentando pouca
inibicdo para elevadas concentracgdes do &alcool, © que é
devido a gue esta bactéria estad adaptada a elevadas con-
centragoes de etanol peois fol isolada de uma usina de al-
cool, no entanto © acido acétice a inibe facilmente. Re-
sultados semelhantes foram obtidos por Y. Sun e §. Furu-
saki (49) para a linhagem BAcetobacter aceti IAM 1802 para
a gual os efeitos inibidores pelo &cido acético na taxa de
respiracac acentuaram~se a partir de 19 g/l de acidgo.

As figuras 19 e 20 mostram o consumo de oxigénio em
fungac do tempo para diferentes concentragbes de etanol e
dcido acético, para a mesma concentragidc celular. Nota-se
gue, ao aumentarmos & concentragao total, tanto de etanol
como de &cido acético, o consumo torna-se mais lento, o
gue indica a presenga de inibicd&o na taxa de respiragao.
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4.5 -~ TAYAR ESPECIFICAS DE RESPIRACAC DE CELULAS
LIVRES EM FUNCAC DA CONCERTRACAOC DE Ca Cl-

Nas figuras 14 e 15 observou-se gue a concentracac
do eletr6lito Ca Cl, poderia inibir ou favorecer as con-
versdes na fermentacao acética, em funcdo da concentracao
de &cido. Para baixas concentrac¢des de &acido acéctico o
efeito poderia ser benéfico. Com ¢ objetive de determinar
o efeito do Ca Cl; na taxa de respiracao de células para
baixas concentragdbes de acido e determinar uma concen-—
tracdo adegquada do gelificante no processo de imobiizacgac,
determinou-se a taxa especifica de respiracic de células
livres em fungdo da concentracgac do Ca Cl, para o meio de
fermentacao Tese.

A figura 21 mostra gue h& um aumento na taxe de res-
piracdo especifica para concentracdes de Ca Cl, entre 0.0
e 0.2M, apbs isto, a taxa de respiracdo comega a diminuir.
A inibig¢aoc a taxa de respiracao especifica pelo eletrélito
é acentuada gquando as concentrag¢des sac maiores do que
0.4M. O consumo de oxigénio & somente 35% para as células
num meic de concentragdoc 1.0M Ca Clp comparado com um meio
isento do eletrodlito. O uso de concetragdes de Ca Cl; en
torno de 0.2M na gelificacao, conduz a biocatalisadores
mais ativos apesar da perda na resisténcia mecanica das

particulas.

4.6 - TAXAS ESPECIPICAS DE RESPIRACEO DE CELULAS

IMOBILIZADAS EM FUNGCAO DAS VARIAVEIS DE
IMOBILIZACAD

Nestes experimentos, a concentragao de s6élidos foi
fixada em 4% (p/v) e a temperatura em 10 °C, enguanto o
tempo de gelificacao, a concentragdo de Ca Cl; e a concen-
tragAo celular foram variadas. A temperatura de gelifi-
cacdo foi fixada em 10 °C para diminuir a atividade meta-
bblica das células.
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A tabela 3 mostra gue ac aumentar o tempo de gelifi-
cagdo, a taxa especifica de respiracdo diminui. A redugao
pode provavelmente ser devida & falta de nutrientes, espe-
cialmente oxigénio. A maxima redugdc na taxa de consumo
de oxigénio para as particulas de alginato expostas a uma
solugcdo 0.2M de Ca Clp por 20 minutes a 20 horas, € cerca
de 30%.

Tabela 3 -~ Taxa de consumo especifico de oxigénio exn
fungado do tempo de gelificacio e a concentracio de Ca Cl:z
para as células imobilizadas em alginato e &~ alumina +4
alginato. 2 concentragio celular &€ X = 0.075 g de massa
seca [Kg gel.

Jempo Ga CaCp Qo G
Gelficogto | Concerrogcéo Alginato | o« clurming + Ciginaio
o) i/ o) fmM/g.h)
20 min 0.2 36533 3068
40 min a2 337.50 273,35
2Bs 62 28573 233.44
@5 247% 20295
L0 2475 20295
Para as particulas de X~ alumina + alginato, a

maxima diminuigdoc na taxa de consumo especifico de oxigé-
nioc & 24%, 1isto deve-se a gue com este biocatalisador o
esgotamento do oxigénioc & mais lento; assim depois de 20
horas de exposigdc h& mais oxigénio disponivel para as cé-
lulas vivas, entd3o o dano & nmenor.

A taxa de consumo especifico de oxigénio das células
imobilizadas diminul com o aumento da concentracgio de Ca
Cl, usada na gelificagdo. A méxima diminuicao para as
particulas de alginato &€ 3 % e 13% para as particulas de
- alumina + alginato.



Da figura 21 vé-se gue a taxa de respiragdoc especi-
fica de cé&lulas livres no meic Tese sem Ca Clp € 301.6 mM/
g.h, desta forma, menor gque os valores encontrados para as
células imobilizadas numa solugac de 0.2M _de Ca Cl; por 20
ou 40 minutos. Indifererte &s limitagdes difusionals, a
taxa especifica de respiragdo observada para as células
imobilizadas foi maior gue para as células livres. Isto
pode ser devido a uma mudanca fisiolbdgica causada pelo
eletrblito.

As tabelas 3 e 4 mostram gue guando se aunsnta a
guantidade de células imobilizada h& uma dinminuigioc acen-
tuada na taxa de consumo especifico de oxigénic. Isto é
devido a gue as limitacdes difusionais foram aumentadas ao
redor das células devido ao excesso de biomassa; assim me-
nos células vidvels existirdo dentro do biocatalisador.

Tabela 4 - Taxa de Consumo especifico de oxigénic
como fungadoc do tempo de gelificdo e a concentracao de Ca
Cl2 para as células imobilizadas em alginato e K~ alu-
mina + alginato. A concentracio celular & X = 3.7 g (ps)
/ Kg. gel.

Toirpo de Corcentasiio Qisd n
gelficagto de Cale Agnato | o akaming + dlginafo
0 bk fgie fmMi/g.h
20 min b2 S04 7.55
&3 rrie 0.2 B.72 15
2D s 0.2 0574 472
(1351 0.83 0.6%
1.0 0.7s 0.6z

0 consumo de oxigénio para as particulas de (s O
alumina + alginato & menor gque para as particulas de algi-
nato. As células imobilizadas em particulas de X~ alu-

mina + alginatec consomem © oxigénio 18% mals lentamente
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gue as células imobilizadas em particulas de alginato.
Peossivelmente, este efeito pode ser atribuido & presenga

de poros menores nas particulas de K- alumina + algi-
nate, reduzindo desta forma a difusividade do oxigénio, ou
a algum efeito negativo da ("~ alumina sobre a viabili-

dade celular

A Figura 22 mostra a fotografia de uma particula co-
rada com safranina onde pode-se observar o nimerc elevadc
de microcoldnias de Acetobacter crescidas na superficie da
particula de A- alumina + alginato, © que mostra ser
possivel imobilizar o Acetobacter em este tipo de material
e ter um bom crescimento celular.

A figura 23 apresenta em mais detalhe as microcolé-
nias formadas na superficie da particula, e a figura 24
mostra gque as bactérias crescem mais acentuadamente na su-
perficie da particula.

Destas fotografias, observa—~se que as microcolénias
ndoc crescem em toda a superficie do gel e sim em certos
pontos localizados, o gue leva a acreditar gue estas mi-
crocolénias crescem s nos poros da particula devido &
presenca de. células maes dentro destes poros. Ndo had mi-
crocoldnias em toda a superficie do gel devido a gue o
atrito a gue estao submetidas nao permite a sua formagac,
a nao ser nos poros onde as células estdo em contato com
outras células gue se encontram dentro do gel servindo as-
sim de &ncora para as células gue estéo na superficie.



Figura 22 - Crescimento de célulans de Ace-
tobacter s.p. FTPT 2026 na superficie de
uma particula de gel de alginato + -
alumina apbs 48 horas de fermentagidc con-
tinua, a 30°C. Ampliagio 100 vezes.
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Figura 23 =~ betalhe dag nicrocolonias de
Acetobacter formadas na superficie da par-
ticula de alginato + ‘- alumina. A Fo-
tografia fol feita utilizando particulas
previamente coradas K com safranina. Am-

pliagdo: 200 vezes.
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Figura 24 - Corte transversal das partico-
las de biccatalisador apbs 4B horas  de
fermentagao. Detalhe da ¥Forma esférica das
particulas e da concentragao das colbnias
na regiac periférica. Ampliagao: 100 ve~
zes.

7o
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. e alginato 2% pesofvolume & 1027 kg/m~,
‘ac encontrado.
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4.7 — DENBIDADE DAS PART&CULBB e magps CELULAR NO
GEL

A densidade dag particulas de algin@to determinada
pelo método do picnbmetre foi de 1030 kg/m”, enguanto gue
a densidade da% particulas de K- alumina + alginato foi
de 1270 kg/m”. Em concordancia com estes resultados

.« Adlercreutz (24) encontrou gue a denslgade das particulas

-

valor semelhante

A concetrac¢ado celular no gel de alginato foi de 10 g
massa seca/l, de gel, e 12 g massa seca/lL de gel nas
particulas de K- alumina + alginato. Y. Sun e §.
Furusaki; (49) encontraram que a concetracido celular no
gel de alginato por eles usado, fol de 24.9 g massa seca/
L de gel, portante maior gue o valor gue encontramos. Isto
deve-se provavelmente ao tipo de alginato de sbédio, &
concentracdo de alginato e do eletrdlito usados. Estes
fatores influenciam na porosidade das particulas que
determina a maxima guantidade de células gue poderd estar
imebilizada.

4.8 COEFICIENTE DE DIFUSAC

Das figuras 25 e 26 determinamos as taxas de
respiragdo das células imobilizadas a partir da inclinacgéo
das curvas e calculamos o fator de efetividade para as
particulas de 1.7 mm de didmetro gue foram usadas na
operacac continua do biorreator.

Os valores usados no célculo da espessura do filme
foram:

%030 kg / m3 para as particulas de -alginato ou -

1270 kg para as particulas de - alumina + alginato

il

p (agua a 30 ©c) = 995,67 kg/m>
vy (dgua a 30 °C) = 0.801 x 1072 Kg / m.s



Do, (4gua a 30 ©C) = 2.74 x 1079 wé/s
dp (di&metro particula) = €.0017 m ou ¢.0001nm

2 espessura-do filme é-desprezada pois b < 1 x 1077
cm. Os par&metros cinétcos intrinsecos de células imobili-
zadas sac dades por:

OUR led = 1.20674 mg/L.min Km = 3.74416 x 1074 my

As taxas de respirgcao em particulas de alginato e

alginato X~ alumina de 1.7 mm de di&metro s&o:

Com estes valores encontramos N, B, ﬁfe por wltimo,
Deff.

_ Para células em particulas de alginato de 1.7 mm,
com efeitos difusivos, a taxa especifica de respiragido foi
igual a aguela das células livres, engquanto gue para célu-
las em particulias de 0.1 mm, sem efeitos difusivos, a taxa
especifica de respirac¢do foli 38.3% maior gue aguela para
células livres. Estes resultados mostram gque as células
imobilizadas sd3c mais ativas gue as células livres. E pro-
vavel gue ocorra mudangas no metabolismo celular.

O fator de efetividade para as particulas de algi-
nato de 1.7 mm de didmetro fol de N = 0.616%, enguanto gue
para as particulas de ol alumina + alginato foi de
N=0.505.

A difusividad% do_ oxigénioc nas par%icu%?s de algi-

nato & 4.567 x 10 - cmzfs e 3.592 x 10 -' cm® /S para as
particulas de "~ alumina + alginato. Assim, a presenca
de - alumina diminui a difusividade de oxigénio e isto

‘pode Sser devido & presenga de poros menores nestas parti-
culas.

Estes valores representam 1.6% para o alginato e
1.3% para a ¢~- alumina + alginato, em relacdo &
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difusividade do oxigénioc na &gua pura a 309C. Estec valo-
res sdc menores gue agueles encontrados por Y. Sun o 5.
Furusaki, (23), entre 55 & 86%, e Hiemstra e colaboradores
{25}, 25% da &4gua pura. Esta diferenga evidencia a relagac
entre o coeficiente de difusio e as variiveis de prepa-
ragao dos biccatalisadores, =tais-como—g tipo e concen-
tragado do alginato de sb6dio, concentracao celular e de
cloreto de c&dlcio, tempo e temperatura de gelificagéo., A
determinacdo da difusividade torna-se importante, devido a
controversia entre os valores apresentados na literatura
para géis hidrofilicos.

4.9 - DISTRIBUICAC DOS TEMPOS DE RESIDENCIE RO

REATOR

As figuras 27 e 28 mostram as curvas btedrica e expe-
rimental para a distribuicd3c dos tempos de residéncia do
filuido no reator.

Observa-se pelas figuras gue o reator apresenta com-
portamento de mistura perfeita pels os resultados tebricos
(para o CSTR ideal) e experimentais ceoincidem. O tempo de
residéncia calculado, considerando-se a vazao de alimen-
tacdo e o volume do reator, coincidiu com o tempo de resi-
déncia obtido a partir da funcdo de distribuicdo dos tem-
pos de residéncia DTR. A méxima diferenga fol de 10.1%.
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Figura 25 - Consumo de oxig@nio dissolvido
por cé&lulas imobilizadas em fungao do
tempo, para a determinagao do coeficiente
de difusdo em particulas de alginato.

ra



Poroentagem de oxigénio disrolvide, [%]
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Figura 26 - Consumo de oxig@nio dissolvido
por células imobilizadas em particulas de
- alumina + alginato de diametros diferen-
tes, para a determinacgdo do coeficiente de
difusho. - o . I )



Distribuipno dos_ temnpor de residénela, [min-1]
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FPigurs 27 - Distribuig¢idc de tempos de re-
sidéncia para © reator de bolhas sem célu-
las. Tempo de residéncia tedrico de 33.12
min, tempo de residéncia experimental de
36.86 mim. Volume do reator Vr = 265 ml,
vazio especifica de ar de 4.5 wvvm.
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Pigura 28 - Distribuicido de tempos de re-
gidéncia para o reator trifasico. Vazao
egpecifica de ar de 4.5 vvm, volume do
reator 265 ml, conteldo de s6lido de
0.1098. Particulas de alginato. Tempo de
~regidéncia- tebrico de 31,176 min, tempo de
regidéncia experimental de 32.06 min.
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-4, 10 -~ CORRIDAS EM BRTELADA

¢

As figuras 29 e 30 mostram o©s resultados dos
primeiros resultados conduzidos em batelada. ™

A figura 29 mostra gque, com células imobilizadas,
obteve-se os valores maAximos de conversao em torno de 30 %
em 49 horas de fermentagcdc e através de um balango de
massa de etanol encontrou-se gue 30 g/l ou 75% da
guantidade inicial de etanol tinha evaporado em 42 horas.

Com células livres, figura 30, observou-se a mesma
tendéncia, mas a conversdo foi mais rapida e nao houve
portanto a mesma evaporar¢do de etanol. 0Os valores maximos
de conversao estiveram en torno de 50% em aproximadamente

45 horas de fermentacgac.

Nestas corridas observa~se gue os efeitos de
transferéncia de massa tém um papel muito importante pois
hd uma maior taxa de conversdo com células livres, isto
porgue as células imobilizadas tém maior dificuldade de
obter oxigénio para oxidar o etanol.

A figura 30 mostra gque gquando a concentracdo de
etanol aproximou~se a zero, a concentrag¢do de Aacido

acético atingiu seu méximo wvalor; apbs isto, a
concentracdc de acido diminuiu, o que mostra que naoc houve
maiores conversdes devido & falta de etanol. Com as
células imobilizadas, como mostra a figura 29, a

concentra¢do de &cido atingiu seu maximo apbds gue o etanol
tinha-se esgotado no meio; isto & devido provavelmente a
absorcado de substrato pelo gel que s6 é liberado apbs a
sua conversdoc e gue demora a passar para © seio liguido
devido aos efeitos difusivos impostos pela fase sdlida no
produto.

Estes experimentos foram os primeiros conduzidos en
biorreator, e foram 1importantes principalmente para
indicar o nivel de evaporag¢ao do etanol e a necessidade da
instalagac de condensadores maiores com circulacdc de &gua
a baixa temperatura (5 ©C), bem como de umidificadores
para a saturacgao do ar antes da entrada no reator.
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4.11 - LOCALIZACAO DO ELETRODO DE OXIGENIO
DISBOLVIDO

A colocacdo do eletrodo em relacao ao fluxo de ar
mostrou~se fundamental para uma boa medida. 0 corpo do
eletrodo deverad proteger a membrana do contato com as bo-
lhas de ar para evitar oscilag¢bes nas medidas.

A figura 31 mostra duas medidas de concentracdo de
oxigénio dissolvido para duas posi¢des diferentes do ele-
trodo. Quando o eletrodo foi colocade 5 cm acima do fundo
do reator formando 45° para baixo com a horizontal houve
muita oscilagido na leitura. guando o eletrodo foi colo-
cado 5 cm acima do fundo do reator formando 45° para cima
com & horizontal, ndo houve oscilagbes na medida. Adotou-
se esta segunda posicéoc para todos os experimentos em
biorreator.



Porventagem de oxigdnio dizsoluide, [%]

100.0—~ = -
. s Posieho pora actng
] »owee Pogigne parn baizo
£0.0 - .
‘.4
4
60.0 -
40.0 -
: *
] 5
20.0
4
: ‘L\w\_‘ l
ao l'I‘lIl'l!lil‘i!!l‘!l}I[lIillillillllillilil‘llflll’llllilll‘}

0.0 2.0 4.0 £.0 B0  10.0 12.0
Tempo , [MHinutos)

Figura 31 -~ Oxigénio dissolvldoe no meio em
fungao do tempo, para diferentes posigles
do eletrodo.
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4.12 - FERMENTACOES EﬁkﬁﬁﬂTiﬁﬁo.GGﬁ CELULAB
IMOBILIZADAE EM DOIE BIOCATALIZADOREE

DIFERENTES
4.12.1 - PARAMETROS CIKETICOS8 INTRINSECOS
A figura 32 & um grafico Lineweaver - Burk gue mos-

tra a relacdo linear entre os inversos das taxas especifi-
cas de crescimento e respiracao celular com o inverso da
concentragac de oxigénio dissolvido. Estes dados foram
usados para a determinacio das taxas especifcas de cresci-
mento e respiracic determinadas de acordo aoc item 3.8.2.
Desta figura podemos observar gue o consumo de oxigénio ou
producdo de Acido acético estd associado & taxa de cresci-
mento na faixa de concentracdes nadc inibidoras de &cido
acético utilizadas. Isto concluimos ac observar gue as re-
tas para as taxas especificas de respiracido e de cresci-
mento saoc paralelas.

0s valores para os paradmetros cinéticos intrinsecos
de células livres das equacdes de Michaelis e Mentem e
para a eguacao de Monod estimados sao:

bmax = 0.438 (h™1)

Ks = 1.13 x 107% (mM)
Qo2 max = 0.2315 (gmol / g.h)
Km = 5.253 x 1073 (mM)

Mori e Terui (9) encontraram taxas especifilcas méxi-
mas de crescimentos e respiragdo de 0.345 h™ - e 0.173
gmol/g.h respectivamente, para uma faixa de concentracoes
de acido acético entre 0 - 36 g/l. ¥. Sun e S. Furusaki
(49) determinaram em continuo as taxas especificas maximas
de crescimento e respiragao na falxa de concentragdes de
acido acfitico de 5 a 14 g/l, os valores encontrados foranm
0.424 h™* para a taxa especifica maxima de crescimento e
0.206 gmol/g.h para a taxa -especifica maxima de-—respi-
ragdao. Estes resultados sao muito proximos dagueles encon-
trados neste trabalho, no gual se trabalhou numa faixa de
concentragdes de 5 - 14 g/l, embora a cepa utilizada seja
diferente.
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4.12.2 ~-REBPOSTA -DO_SISTEMA -A UMA -PERTURBACAC ..
DEGRAU N2 VAZAC DE ALIMENTACAO.

Quando se muda a vazdo de alimentagéo para um novo
valor decorre um determinado tempo até gue a concentragéo
de &acido acético e etancl atinjam um valor constante como

-mostra a figura 33.

Assim, gquando se_ passa de uma taxa de diluicgic de
D=0.026 h™~ a D-0.1 h™* com cé&lulas imobilizadas em algi-
nato, primeiramente a concentracic de etanol aumenta e a
de &acido diminui devido a que existe uma malor eliminacdo
das células em suspensdo. Ao mesmo tempo, aumenta a con-
centracao de oxigénio dissolvido gue tem como efeito au-
mentar a taxa de consumo de etanol e a taxa de crescimento
celular. Assim, as concentracdes de acido acético e etanocl
voltam a subir e diminuir respectivamente até atingir um
valor relativamende constante depois de 40 horas. Apds
passado este tempo a leitura feita corresponde ac estado
estacionario, se nenhuma outra perturbagdo for imposta ao
sistema.
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4.12.3 — PRODUTIVIDADE EM FURCAC D2 TAXA DE

DILUICAD

A operacgdoc continua do biorreator foi realizada com
células livres, com células imobilizadas em alginato e -
alumina + alginato.

Os pardmetros de operagao calculado§ foram: densi-
dade de particulas de alginato 1030 kg/m”, de%sidade de
particulas de O alumina + alginato 1270 kg/m”. Para o
sistema com particulas de alginato:

E;, = 0,88893, Eg = 0.1098, Eg = 8. x 1074

Para o reator com particulas de K~ alumina + al-
ginato temos:

E;, = 0.7212, Eg; = 0.0891, Ee =0, 1897

Para o reator de bolhas temos:
E;, = 0,9686, Egz = 0.0314

a2 figura 34 mostra gue para as células livres, a
produtividade aumenta com o aumento da tawxa de diluigao,
atingindo um mé&ximo de 0.67 g/l h & taxa de diluigdo de
6.317 h"1. Aumentando mais a taxa de diluicdo, diminui
acentuadamente a produtividade. Isto ndo acontece com as
células imobilizadas em alginato ou en X~ alumina + al-
ginato. Para as particulas de alginato, a produtividade
permanece constante em toda a faixa de taxas de diluicao
estudada. O mesmo se observa para as particulas de X -
alumina + algin§to, desde gque a taxa de diluigao seja
maior_%ue 0.3 h™*. Quando a taxa de diluig¢do for menor gue
0.3 h a produtividade diminuiu, embora uma maior concen-
tracao celular estivesse presente no blorreator e a con-
centracdo de oxigénio dissolvido permanecesse -aproximada-
mente constante para todas as taxas de diluicao. A razao
principal da menor produtividade foi a elevada concen-
tragdo de Aacido acético no meio, que & um forte inibidor
da taxa especifica de respirac¢ao.
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A figura 35 mostra gue hid um aumento na concentragao
de oxigénio dissolvide com © aumento da taxa de diluigdo
para as células livres, devido & répida diminuigdc na con-
centracdo de biomaessa--noe reator como—& mostrado na figura
36, havendo portanto mais oxigénio disponivel no meio.
Nesta situacado, as taxas de crescimento especifico e de
respiracaoc podem atingir seus valores méximos_e isto & ob-
servado pela maxima produtividade a 0.317 h™~; aumentando
mais a taxa de diluigdo ocorre a lavagem de células. Para
o sistema com células imobilizadas em alginato e v
alumina + alginato, a concentracdo de oxigénio dissolvido
varia muito pouco com a taxa de diluicdo e sdo aproximada-
mente iguais.

»

A figura 36 mostra gue uma elevada concentracgdo de
células fol mantida no reator com células imobilizadas in-
dependentemente da vazdo de liguido. Isto ndo acontece com
células livres devido aos efeitos de lavagem das células
do reator.

Das figuras 34, 35 e 36 vemos que a contribuicdo das

células imobilizadas & taxa de produgdo no sistema K-
alumina + alginato & maior que a contribuic@o das células
imoblizadas no sistema de alginato. Para D = 0.35 h™! a

primeira & 36.5% mailor gue a segunda, isto pode ser devido
4 maior disponibilidade de nutrientes e independentemente
da limitac&o dofusional no sistema A- alumina + algi-
nato. Para baixas taxas de diluicao, D = 0.03 h”i, a con-
tribuigcdo & taxa de producdo pelas células jimobilizadas
nos dois sistemas & a mesma, devido & inibigdo do produto
nas células imobilizadas em X~ alumina + alginato.

bDa figura 34 podemos observar a semelhanca nas ca-
racteristicas fluidodinamicas dos reatores com células 1i-
vres e imobilizadas, pela proximidade dos valores da taxa
de diluicgdo na gual ocorre a lavagem de células livres no
reator. Este mesmo efeito n&c fol observado nas fermen-
tagdes com alginato devido & menor produgao de &acido acé-
tico.

Embora a bactéria ‘acética "utilizada neste trabalho
seja um pouco mais ativa gque a bactéria acética usada por
Y. Sun e S. Furusaki (49), encontramos produtividades me-
nores para as células imobilizadas em alginato, a razéo
principal fol que o biocatalizador usado neste trabalho
tem menos atividade devido & baixa gquantidade de células
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imobilizadas em virtude da estrutura porosa do gel, como
foi observado no item 4.7. A biomassa imobilizada no gel
de alginato fol somente 10 g massa seca / L gel contra
24.9 g massa seca / L gel encontrada pelbs autores acima
mencionados. A baixa porosidade do gel também justifica
porgue-tenhamos —encontrado um-baixo coeficiente—de difusado -
comn este biocatalisador.
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Figura 34 - Produtividade em fungado da
taxa de diluigao. Taxa de aeragac 4.5 vvm.
FragBo de g6lidoe de 0O.11. Tamanho das
particulas & 1.77 mm de .diametrc. Densi-
dade_ das particulas de alginato 1030
Rg/m3' densidade das particulas ded-
alumina 1270 Kg/m”"
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4.12.4 — COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA
DE MASSA EM FUNCAG DA TAXA DE DILUICAC

Tem sido mostrado gue para as células livres (27,
53, 54), quando a taxa de diluigdoc aumenta, o ceoeficiente
volumétrico de transferéncia de massa também aumenta, Jjé
gue de acordo com a teoria da superficie de renovagéo, ©
coeficiente de transferéncia de masssa & proporcional &
raiz guadrada da difusividade e esta aumenta com a taxa de
diluigao. Encontramos este comportamento para © sistema

2

com células livres como & mostrado na figura 37.

Para as células imobilizadas em alginato houve pouca
variacao no Kj, a com a taxa de diluigdc. © mesmo nao foi
observado para o sistema - alumina + alginato onde o
K;, a aumentou para baixas taxas de diluicao. Isto é
devido & inibicgao pelo dcido acético gue diminui a taxa
especifica de respiragdo. Assim aumentando a taxa de
diluicde, diminuimos a inibicdo pelo &cido , com © (ue
aumenta o Ky, a, pois este fcil calculado em base a taxa
especifica de respiracdo, até que chega um valor de taxa
de diluigdo a partir do gqual o Kj;, tende a permanecer
constante.

2 figura 37 mostra que o Kj a para o sistema -
alumina + alginato & muito maior gue para o© sistema de
alti;inato, entre 31% para D = 0.07 h'1 e 62% para D = 0.31
h™"; o primeiro tem particulas 23% mais densas gue o
segundo. As particulas mais densas aumentam o coeficiente
volumétrico de transferéncia de massa através de doils
mecanismos: As particulas mais densas guebram as bolhas de
gas mals facilmente, o gue aumenta a &rea interfacial. ©
namerco de Sherwood & dado pelas equag¢gdes (1) e (2), gue
mostram a importéncia gque tem a diferenca de densidade
entre as fases sdlida e liguida neo coeficiente de
transferéncia de massa, K.

Assim, particulas mais densas promovem maiores &areas
interfaciais e coeficientes de transferéncia de mossa; por
isto, o coeficiente volumétrico de transferécnia de massa
aumenta com o aumento da densidade da fase s6lida, isto é
observado pelas maiores produtividades para as particulas

de O alumina + alginato.
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V. R. Dhanuka e J. B. Stepanek (34) encontraram gue
a taxa ¢e diluicgao nao tem nenhum efeito no Kj a para par-
ticulas grandes, acima de 2 mm de di&metro, enguanto gue
" para as menores este valor aumenta com o aumento da velo-
cidade do liguido. Nb6s observamos gue existe uma leve in-
fluénicia da taxa de diluigdo no coeficiente K;, a para as
particulas de alginato de 1.7 mm.

Y. Sun e colaboradores (41) encontraram gue o coefi-
ciente Kj, a num leito fluidizado trifésico foi menor que
agquele em colunas de kolhas, este resultado € caracteris-
tico de particulas com baixa densidade, pois estas ndc tem
nenhum efeito na guebra das bolhas. Com particulas mais
densas, o coeficiente Kj, a num leito fluidizado trifasico
foi sempre maior que aguele em colunas de bolhas como mos-
tram os resultados da figura 37.

Ao compararmos os resultados para células livres en-
contramos gue as produtividades obtidas por Y. Sun e S.
Furusaki (49) sao mailores. Isto deve~se a maior transfe-
réncia de massa no reator usado por estes autores. A causa
principal & o tipo de distribuidor de gas utilizado. En-
guanto o nosso distribuidor & uma placa de vidro porosc
plana gue permite a coalescéncia das bolhas de ar, o dis-
tribuidor usado por Y. Sun e S. Furusaki (49) & uma esfera
de vidro porosc gue tem muita influéncia na &rea interfa-
cial e portanto no coeficiente volumétrico de transferén-
cia de massa. Embora tenhamos estas diferengas em reatores
de escala laboratorial, dificilmente as teriamos na escala
industrial pois os reatores usados s8o muito grandes e
portanto o© efeito do distribuidor de g&s; quando locali-
zado num determinade ponto do reator; na &rea interfacial
e no coeficiente K a & desprezivel. Portanto o reator
usado neste trabalho apresentaria menos problemas guando
se desejar fazer a amplia¢ao da escala.



g5

5 - CONCLUSOES E SUGESTOES

5.1 -~ CONCLUSBOES

A cepa utilizada neste trabalho, gue fol isolada de
uma usina de &lcool :((55), apresenta elevada tolerancia ao
etanol e pouca ao &cido acético. . Isto & devido a que j& é
uma cepa adaptada a elevadas concentragdes de etanol.

2 composigao do meio crioprotetor afeta significati-
vamente a viabilidade celular do Acetobacter durante a sua
preservacaoc.

Quando se preparam particulas de biocatalisador, é
muito importante considerar as wvariédveis gue influvenciam
na sua atividade. As varidveis mais importantes séo:
tempo de gelificagdo, concentracdc do eletrdlito, guanti-
dade de biomassa imobilizada e concentragdo do gel. ©
tempo de gelificacdo deve ser o menor possivel, a concen-
tracao de Ca Cl2 menor que 0.2 M e a guantidade de células
imobilizadas deve ser baixa para reduzir as limitacdes di-
fusionais e assegurar a sua atividade e estabilidade.

Neste trabalho n&o usamos o0 biocatalisador por mals
de 30 dias consecutivos, mais guando se prepararam bioca-
talisadores com elevada concentragdo celular estes nao fo-
ram td8o ativos nem tiveram atividade prolongada gque ague-
les preparados com baixa concentrag¢é@o celular;

O coeficiente de difusdoc do oxigénioc nas particulas
de - alumina + alginato & 21% mais baixo gue aguele emn
particulas de alginato. Apesar disto, a produtividade ob-
tida com este primeiro biocatalisador & maior devido a me-
lhoria na transferéncia de massa externa provocada pelo
aumento da densidade das particulas. Assim, dentro do rea-
tor o biocatalisador contendo K- alumina + alginato é
‘mais ativo gue o alginato. Portanto, a contribuicéoc para a
produtividade total por parte das células imobilizadas é
bem mais elevado para o primeiro caso, gragas & maior dis-

ponibilidade de oxigénio.
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5.2 - BUGESTOES

- Estudar a adaptacgaoc _da c¢epa a maiores concen-
tracoes de Acido acético através de fermentagdes em bate-

lada alimentada.

- Determinar a concentragac celular 6tima para a
imobilizacao, gue conduza a biocatalizadores mais ativos e
estéaveis. '

- Estudar a separacdo do Acido acético a medida que
este val sendo produzido no sentido de reduzir os efeitos
inibidores e permitir a obten¢do de maiores produtividades
utiiizando o biocatalisador contendo %~ alumina + algi-
nato.

- Utilizar biorreatores due proporcionem maiores
taxas de transferéncia de massa. Uma possibilidade seria
um sistema com recirculacdo somente da fase liguida ou um
biorreator com pratos perfurados.

- A partir dos dados obtidos experimentalmente
neste trabalho poderia-se modelar os sistemas com células
imobilizadas em alginato e/ou X~ alumina + alginato
através do uso de um modelo gue considere no balango de
massa a taxa da reagao junto as etapas de transferéncia de
massa. Se © modelo se ajusta &s condigbes experimentais
poderia~se simular outras condigdes de trabalho com boa
exatidao.
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