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Resumo

Enzimas e proteinas vém sendo utilizadas em intimeros produtos nas mais diversas
areas, tais como em industrias farmacéuticas, alimenticias, e de detergentes. No processo de
produgiio de enzimas e proteinas estas sdo obtidas em meio a impurezas que precisam ser
separadas para que as enzimas tenham as especificagdes necessarias para cada tipo de
aplicacdo. Os processos de purificagio e extragio de proteinas e enzimas além de estar
diretamente ligado a qualidade final do produto correspondem a uma importante parcela
nos gastos de produgo.

Este trabalho teve como objetivo estudar computacionalmente o desempenho de
diferentes configuragdes de sistemas de purificagic de proteinas continuos. Foram
propostas e estudadas diferentes configuragdes derivadas do sistema CARE (Continuous
Adsorption Recycle Extraction) de purificagio de proteina que tiveram seu desempenho
comparado com o desempenho do leito mével simulado (LMS). Estudou-se também o
desempenho do sistema de purificagéio proposto neste trabalho, o tanque de mistura moével
simulado (TMMS), que consiste da substituicio das colunas do leito mével simulado por
tanques de mistura com membrana.

Os modelos matematicos de cada sistema de purificac@o foram obtidos a partir de
um balango de massa de enzimas e impurezas ¢ os parametros cinéticos de adsorgao
utilizados sfio das enzimas lisozima e lipase. Para os diferentes sistemas de purificagio
obteve-se equacOes diferenciais ordinirias e equag¢bes diferenciais parciais que foram
discretizadas em dez partes e resolvidos pelo método de Runge-Kutta de quarta ordem.

Entre os sistemas de purificacfio estudados o que apresentou melhor desempenho foi
o leito mével simulado, seguido pelo tanque de mistura movel simulado e finalmente os
sistemas derivados do sistema CARE. O leito moével simulado apresentou um tempo de
troca Otimo no qual obteve-se alto rendimento e alto fator de purificagio que sdo requisitos
essenciais a um processo de purificacdo. O tanque de mistura mével simulado foi o
segundo melhor sistema de purificagfo pois apesar de apresentar um baixo rendimento teve
um bom fator de purificac®io. Os sistemas derivados do sistema CARE apresentaram os
menores fatores de purificagio e consequentemente a menor capacidade de purificagéo.

Palavras-chave: purificagfo, extrago, adsorgéo, enzima, proteina, lipase, lisozima
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Abstract

Enzymes and proteins have been used in countless products in a great variety of
several areas, such as in pharmaceutical, nutrition, and detergent industries. In the enzymes
and proteins production process these are obtained with impurities that need to be separated
so that the enzymes have the necessary specifications for each application type. The protein
and enzyme purification and extraction processes, besides being directly tied up to the final
quality of the product, correspond to an important portion in the production expenses.

The objective of this work was to study by computer simulations the performance of
different configurations of continuous systems of protein purification. Different
configurations were proposed and studied. They were derived from the CARE system
(Continuous Adsorption Recycle Extraction) of protein purification that had its
performance compared with the performance of the simulated moving bed (SMB). The
performance of the purification system proposed in this work was also studied: the
simulated moving stirred tank (SMST), which consists of the substitution of the columns of
the sirnulated moving bed by stirred tanks with membrane.

The mathematical models of each purification system were obtained from a mass
balance of enzymes and impurities and the kinetic parameters of adsorption used are from
the lisozima and lipase enzymes. In the different purification systems ordinary differential
equations and partial differential equations were obtained. They were subsequently
discretizated in ten parts and solved by the Runge-Kutta of fourth order method.

Among the purification systems studied, that presented better performance was the
simulated moving bed, followed by the simulated moving stirred tank and finally the
derived systems of the CARE system. The simulated moving bed presented an optimum
time of change (time of valve rotation) in which high yield and high purification factor,
which are excellent characteristic in a purification process, were obtained. The simulated
moving stirred tank was the second best purification system because, in spite of presenting
a low yield it showed a good purification factor. The derived systems of the CARE system

presented the smallest purification factors and consequently the smallest purification
capacity.

Key-words: purification, extraction, adsorption, enzyme, protein, lipase, lisozima
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NOMENCLATURA

Ci = concentrag@io de impurezas no estagio i do sistema de purificagio (mol/litro ¢ g/litro

para o sisterna de purificacfio da lisozima e lipase respectivamente)

Ei = concentragio ou atividade de enzimas na fase liquida no estigio / do sistema de
purificagdio (mol/litro ou Ullitro para o sistema de purificagio da lisozima ou lipase

respectivamente)

E0 = concentraco de enzima na alimentagio (mol/litro ou U/litro)
FA = fluxo volumétrico na alimentac¢o (litro/hora)

FD = Fluxo volumétrico do dessorvente (litros/hora)

FE = Fluxo volumeétrico do extrato (litros/hora)

FR = Fluxo volumétrico do refinado (litros/hora)

Fi = fluxo volumétrico no estagio i do sistema de purificacdo na alimentagfo, lavagem ou

eluicgo (litros/hora)

FZi = fluxo volumeétrico na zona i (1, 2, 3 ou 4) do sistema de purificagdo para o sistema de

leito mével simulado ou tanque de mistura mével simulado (litro/hora)
k1, k2 e k3 = parametros cinéticos da taxa de adsor¢io
L = comprimento axial da coluna ou duto tubular com membrana

Qi = capacidade de enzima adsorvida por volume de resina no estagio i do sistema de

purificagio (concentragio de enzima adsorvida - mol/litro ou U/litro)

Om = capacidade maxima de enzima adsorvida por volume de resina de adsorgéo (mol/litro

ou U/litro)

Si = concentragdo de sal (NaCl) no estagio i do sistema de purificag8o (mol/litro)
S0 = concentra¢io de sal na alimentagfo (mol/litro)

¢t = tempo (horas)

V1 = volume de liquido (litros)

Vs = volume de solido (resina adsorvente - litros)



¥ = volume dos reatores (litros)
z = posigio axial ao longo da coluna ou duto tubular com membrana
&= porosidade do meio

CARE = “Continuous Adsorption Recycle Extraction” (Extragio Continua com Reciclo da

Resina de Adsorcio)
LMS = Leito Mével Simulado
TMMS = Tanque de Mistura Movel Simulado

U = unidade de atividade lipolitica da lipase definida como a quantidade de enzima que

libera um pmol de &cido graxo por minuto de reagéo
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I-INTRODUCAO

O desenvolvimento de produtos biotecnologicos a partir de seres vivos existentes e
modificados geneticamente possibilita a obtengio de uma grande variedade de substancias
para as mais diversas aplicagdes. Por exemplo produtos biotecnolégicos como enzimas ¢
proteinas em geral, vem sendo utilizados, na sintese enzimatica como catalisadores, em

indastrias farmacéuticas, alimenticias, de cosméticos e de detergentes.

Um exemplo de enzima que vem sendo utilizada industrialmente ¢ a lipase a qual
catalisa a hidrolise de trigliceridios gerando mono e di gliceridios e dcidos graxos livres. As
lipases sdo usadas na hidrolise da gordura do leite para acidos graxos livres possibilitando
inimeras aplicagbes na industria de laticinios; sfo usadas em produtos de limpeza
domésticos, e na industria oleoquimica a lipase € tradicionalmente usada para fracionar

gorduras e oleos.

O desenvolvimento de produtos biotecnoldgicos se inicia em escala de laboratério e
tem como objetivo final a comercializagio do produto. O desenvolvimento de tecnologia
manufatureira € de processos para produgdo em grande escala € um grande desafio,
fundamental para o sucesso comercial destes produtos. Este desafio € particularmente
importante para o desenvolvimento de processos de purificagéo de proteinas onde os custos
de purificagdo tendem a ser os maiores do processo. Um dos principais objetivos da
purificagdo em escala industrial € minimizar os custos do produto purificado dentro de
determinadas especificagbes requeridas pelo mercado. A busca por processos de
purificagdo mais eficientes e baratos tem promovido a proposta e desenvolvimento de
novos métodos de purificagdo de proteinas bem como a melhoria do desempenho dos
métodos existentes. O desenvolvimento de novos materiais tais como resinas adsorventes
mais resistentes, membranas de microfiltragio com diferentes didmetros de corte e ligantes
mais seletivos tem tido grandes avangos nos Gltimos anos possibilitado a purificacio de

uma grande variedade de substancias.

O principio usado para separagio das proteinas das impurezas sfo baseadas nas
diferencas entre suas propriedades fais como tamanho, massa molecular, carga,
conformagio espacial, afinidade biolégica e hidrofobicidade. Os métodos de purificacéo

adsortivos constituem uma importante classe de métodos de purifica¢io onde a proteina



alvo a ser purificada é adsorvida a um ligante acoplado em um suporte que pode ser liquido
ou solido, uma membrana, um polimero natural ou sintético, e assim, a proteina alvo
adsorvida pode ser facilmente separada das impurezas que a principio ndo deve ter
nenhuma afinidade com o ligante. Entre os principios usados para a adsor¢do da proteina
alvo estdo a afinidade biologica, hidrofobicidade e rede de cargas com alta seletividade
entre a proteina e as impurezas levando a alta resolugfio de purificagfo. A interagdo por
afinidade bioldgica esta baseada nas interagdes especificas entre as biomoléculas levando a
uma alta seletividade. A configurago fisica mais comumente utilizada nos processos de
adsor¢do € a coluna cromatografica onde a maior ou menor tendéncia de adsorcio ao
ligante faz com que haja uma diferenca de velocidade com que as substincias percorrem o
leito fixo promovendo a separagio. Os métodos cromatograficos possibilitam alta resolugio
de purificagdo, no entanto, apresentam limitagdes como altas quedas de pressdo, € a
necessidade de uma solugfo de alimentagdo pré-purificada sem impurezas sélidas que

possam impedir o fluxo ao longo do leito.

Uma outra importante classe de processos de separagdio s3o os métodos de
purificagio que utilizam membranas com determinado didmetro de corte que permitem a
passagem de algumas substincias e impedem a passagem de outras, promovendo a
separacdo. Em geral sfo utilizadas para separagdes de substdncias com diferencas de
tamanho maiores que dez vezes e s30 muito utilizados para separa¢Ses em grande escala. A
dificuldade em separar substincias com massas moleculares proximas pode ser superada
com ¢ acoplamento de um ligante em um suporte de alta massa molecular, resultando em
um aumento na massa molecular da substancia a ser purificada. O principio geral da
ultrafiltragdo por afinidade € mostrado na Figura I-1. Pode ser visto que as membranas
usadas t€m um tamanho de poro grande o suficiente para permitir a passagem de todas as
moléculas de proteinas através dos poros. No entanto se um ligante por afinidade
macromolecular for adicionado ao sistema, o material acoplado ao ligante sera entio
seletivamente retido em um lado da membrana, enquanto todas as outras moléculas
permeiam. Quando o processo de lavagem termina, a maioria das moléculas de proteinas
ndo ligadas ao ligante macromolecular foram removidas, entio o complexo por afinidade
pode ser dissociado e o material liberado passa através da membrana para ser coletado. Em

um passo final, o ligante macromolecular pode ser recondicionado para uso no proximo



ciclo. A combinagio de afinidade com ultrafiltraco tem como proposito aliar a alta

especificidade da afinidade com a alta produtividade da ultrafiltracdo.
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Figura I-1. Principio da purificagdo por ultrafiltragéo por afinidade: (A) o passo de
adsor¢3o, onde a proteina alvo ¢ adsorvida pelo ligante acoplade a matriz, (B) lavagem,
onde impurezas passam através da membrana e (C) dissociacio da proteina alvo que
permeia através da membrana purificada (eluigdo).

Um processo de extracfo continua com reciclo da resina de adsor¢io (Continuous
Adsorption Recycle Extraction — CARE) formado por dois tanques de mistura com
membranas acopladas (Figura I-2) foi proposto inicialmente por Pungor ef al. (1987). Neste
processo, a soluciio de proteina a ser purificada ¢ alimentada no primeiro tanque onde
ocorre a adsorgdo da proteina alvo pelo ligante de afinidade acoplado 4 matriz. A proteina
alvo adsorvida na matriz de alta massa molecular fica impedida de passar atraves da
membrana enquanto as impurezas permeiam através da membrana e vdo sendo
continuamente eliminadas. Simultaneamente, a mistura reacional € bombeada para o
segundo tanque de mistura onde a adi¢io de um tampéo de eluigdo promove a dessorgio da
proteina alvo que permeia através da membrana e € coletada com uma quantidade reduzida
de impurezas. A mistura reacional do tanque de elui¢do ¢ continuamente recirculada para o
tanque de adsorgio para que a resina adsorvente seja novamente utilizada e assim o

processo opere de forma continua.
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Figura I-2. Representacgdo esquematica do sistema CARE. Na qual a seta “l” representa
fluxo de liquido e a seta “=>" representa fluxo da mistura reacional (solido e liquido).

Este trabalho teve como objetivo simular e analisar o desempenho de diferentes
sistemas de purificac@o de proteina. Foram propostas e estudadas diferentes configuragdes
do sistema CARE original. Estudou-se a modificagdo do sistema CARE sob diferentes
aspectos, entre eles o aumento do numero de estdgios pela inclusio de um estigio
intermediario de lavagem. Estudou-se a substituicdo dos reatores tanques de mistura com
membrana, nos estagios de lavagem e eluicdo, por reatores de fluxo pistonado com
membrana. Estudou-se o efeito da substitui¢do das membranas com diferentes didmetros de
corte e o efeito da modificag¢@o no reciclo. Estudou-se o sistema de purificagéo continuo,
proposto neste trabalho, denominado tanque de mistura mével simulado (TMMS). Este
trabatho também teve como objetivo comparar o desempenho destas configuragdes com o
sistema de leito movel simulado. O sistema TMMS é semelhante ao sistema de LMS, mas
ao invés de reatores colunas, este sisterna utiliza reatores tanque de mistura com membrana,

semelhante ao utilizado no sisterna CARE.

As simulagcdes computacionais foram feitas a partir dos modelos matematicos
obtidos a partir de balancos de massa de enzima e impurezas para cada configuragio
estudada. As equacdes diferenciais do modelo foram resolvidas por diferencas finitas pelo

método de Runge-Kutta de quarta ordem. As equagdes diferenciais parciais dos sistemas



empregando reatores de fluxo pistonado foram discretizadas e as equagOes resultantes
foram integradas também pelo método de Runge-Kutta de quarta ordem. Os pardmetros
cinéticos experimentais de adsorgiio e dessorgdo sio da enzima lisozima adsorvida por
afinidade em Cibracon Blue (Chase 1984b, Cowan et al. 1986) e da enzima lipase
adsorvida em resina de interagio hidrofobica (Taboada 1999), cujos pardmetros cinéticos

sdo funcio da concentra¢io de sal no meio reacional.



II - REVISAO DA LITERATURA

Neste item sfo apresentados alguns dos diferentes processos continuos de

purificagdo de proteinas reportados na literatura.

A utilizagdo de enzimas livres ou imobilizadas na sintese de substincias
apresentam vantagens significativas comparadas aos processos quimicos tradicionais. Entre
as vantagens dos processos catalisados por enzimas, podemos citar 0 baixo consumo de
energia pols as reacdes catalisadas por enzimas geralmente sio conduzidas & temperatura
ambiente, a biodegradabilidade das enzimas que reduzem os danos causados ao meio
ambiente € a maior seletividade nas reagdes reduzindo a produgio de subprodutos
indesejados. Algumas enzimas possuem estereoseletividade promovendo a obtencio
economicamente viavel de compostos opticamente ativos (Pimentel, 1996). Em drogas
farmacéuticas a atividade biologica, toxicidade e metabolismo podem ser dramaticamente
diferentes para o enantidmero de uma droga quiral, e portanto como algumas enzimas sio
estereoseletivas, apresentam grande potencial de aplicagfo na sintese quimio-enzimatica de

farmacos.

A lipase é um exemplo de enzima que tem sido utilizada comercialmente em
diferentes aplicagdes tais como na industria oleoquimica, de papel, farmacéutica e de
detergentes, bem como no tratamento de efluentes. Lipases, ou triacilglicerol acil ester
hidrolases (E.C. 3.1.1.3), s3o enzimas que possuem uma capacidade intrinseca de catalisar a
ruptura de ligagdes carboxil ester em tri, di, e monoglicerol (os principais constituintes de
oleos e gorduras de plantas, animais e micrébios) (Paiva ez al., 2000). Atualmente mais de
cinquenta lipases tém sido identificadas, purificadas e caracterizadas a partir de fontes
naturais como plantas, animais, e microorganismos (nativos ou geneticamente

modificados).

A versatilidade industrial e desempenho catalitico tUnico das lipases tem atraido
crescente interesse em todas as partes do mundo. Preocupagdes ecoldgicas também tém
favorecido aplicacdes mais extensivas da lipase, pois reagGes catalisadas por lipases
aproximam-se mais dos caminhos utilizados pela natureza, e consequentemente o0s
mecanismos de reagdo e processos nos quais estas enzimas participam pode ocorrem em

ambientes mais brandos do que na sintese quimica. Vantagens adicionais da lipase incluem



sua habilidade seletiva (incluindo caracteristicas tais como estereoespecificidade,
seletividade na formagéio de produtos e seletividade na atuacdo sobre o substrato), a qual é
muito maior do que aquela dos catalisadores inorginicos e, assim, permite a produgio de
produtos de alto valor agregado. Outra vantagem ¢ sua eficiéncia catalitica resultante de
energias de ativa¢fo muito mais baixas e condi¢fes reacionais mais brandas de temperatura
e pH, o que reduz o consumo de energia e danos térmicos aos produtos de reagéo (Paiva ef
al., 2000). O interesse na utilizagio de lipases na industria alimenticia vem se destacando
nos ultimos anos. Entre as aplica¢fes neste campo podemos mencionar hidrolise de gordura
do leite para produgfio de aromas de varios tipos de queijos maturados sob condi¢des
controladas, hidrélise de lipidios da gema de ovo, remog¢3o de gordura em carnes ¢ peixes,
obtencgdo de produtos com propriedades similares & manteiga de cacau, interesterificagdo de

6leos e gorduras e produciio de aromas naturais (Taboada, 1999).

Em geral as enzimas sdo obtidas juntamente com impurezas de forma que é
necessario uma purificacio para obtengZo de um produto com pureza adequada para cada
tipo de aplicag@o. Dependendo se a obtengdo do produto € intra ou extra celular, diferentes
procedimentos sdo usados para obter a biomolécula na forma purificada. Para uma proteina
excretada pelo organismo, em geral as células s&o removidas do caldo por uma separagio
liquido/sélido. Este passo € seguido pela concentragdo e purificagdo da proteina no caldo
claro. Para uma proteina que ¢é obtida intracelularmente, as células devem num primeiro
passo ser rompidas para liberar o produto. Apés um segundo passo constituindo na
remogcdo de solidos, fica em solugdio, nfo apenas a proteina desejada mas também, o meio
de crescimento, moléculas excretadas e todas as proteinas soltiveis ¢ nucleotideos o qual
estavam originalmente contidos na célula (Bums & Graves, 1985). O isolamento de
compostos de fontes bioldgicas permite que sejam produzidos aqueles produtos que sio
muito complexos ou muito custosos para serem produzidos por via quimica. A faixa de
tamanho dos compostos que podem ser produzidos por sistemas bioldgicos se estende
desde pequenas moléculas tais como etanol até moléculas de proteinas grandes e complexas
com atividade enzimatica. Para estes compostos serem de interesse comercial, eles tém que
ser isolados de suas fontes e purificados a varios graus dependendo dos requisitos de seu
uso final (Chase, 1984a).



Em um processo de purificag@o uma questdio importante a ser analisada ¢ em que
aplicagdo a proteina sera usada e, consequentemente, a quantidade de proteina a ser
purificada. Dependendo do tipo de aplicagdo esta quantidade pode variar de alguns
miligramas até quilogramas tais como as necessarias para aplicacdes farmacé€uticas e
industriais. O aumento de escala final de um processo estd sujeito a limitagdes reais. Estas
limita¢des provéem de consideragdes tais como custo, facilidade de obtengo da enzima e
fatores fisicos, tais como a capacidade de suporte da resina cromatografica. Outra questio,
¢ guanto A exigéncia da forma da proteina obtida ser na forma ativa (enzimas, proteinas
reguladoras € anticorpos), ser em uma configuracdo nativa mas n#o associada a uma
atividade ou nfo ser numa configuragdo especifica. As técnicas usadas devem ser tdo
brandas quanto possivel, mas em alguns casos ha a necessidade de usar algum
procedimento mais severo tais como os que envolvem extremos de pH, utilizago de
solventes orginicos, detergentes, meios hidrofébicos ou forte afinidade cromatografica
(Deutscher, 1990).

Conforme a finalidade de aplicacio do produto obtido a purificagio pode ser
conduzida em uma série de passos de fracionamento em que as caracteristicas ¢ extensio
dependem da pureza final requerida. Esta cascata de técnicas, o qual em alguns casos, pode
exceder dez passos, leva a um baixo rendimento de produgdo e um alto custo do produto.
Portanto um decréscimo no nimero de passos de processamento pode levar a maiores
rendimentos de produgfo. Entretanto para assegurar que a pureza do produto n3o seja
comprometida pela redugfio de etapas, os passos remanescentes tem que ser de natureza

altamente seletiva (Chang et al., 1993).

Procedimentos em batelada quase sempre sfo utilizados inicialmente na
purificagdo pois frequentemente sio mais efetivos na remo¢fio de materiais nio protéicos e
sdo mais amenos para grandes volumes e grandes quantidades de material que existem nos
primeiros estagios de purificacdio, tornando a preparagio mais adequada para 0s
procedimentos de purificagdo (Deutscher, 1990). A estratégia geralmente é partir de
procedimentos de alta capacidade para baixa capacidade atendendo quando possivel ao uso

de materiais especificos de afinidade.



Um passo preliminar de purificacio usando precipitacio ou cromatografia de troca
idnica remove a maioria das impurezas, reduz a quantidade de material que deve ser
subsequentemente processado e melhora a resolugdo. A precipitagio de uma proteina em
uma extragdo pode ser alcancada pela adigBo de sal, solvente orgdnico ou polimero
organico, ou ainda por variagéo do pH ou temperatura da solug@o. Este passo preliminar de
separagdo ¢ recomendavel principalmente quando grandes quantidades de amostra devem
ser processadas ou quando a substincia de interesse estd na presenca de grandes
quantidades de impurezas precipitadas tais como lipoproteinas, fatores de revestimento, etc.
Quando o material inicial consiste de tecidos, cultura de células, produto de fermentacio ou
material de plantas, outros passos, tais como solubilizagio, homogeneizagdo, extragio,
filtragdo efou centrifugacgio sio incluidos no esquema de fracionamento (Janson & Ryden,
1989).

I1.1. Processos Cromatograficos
I1.1.1. Cromatografia

A purificagd@o de proteinas € dominada por separagdes baseadas em adsorgdo, cuja
principal configuragiio utilizada ¢ a de leito fixo em colunas, envolvendo uma fase
adsorvente sOlida estacionaria e uma fase liquida mével contendo os solutos de interesse
(Gordon et al., 1990a). Esta técnica de separagdo de proteinas, muito utilizada atualmente, é
denominada separagfio cromatografica. Operagles de separagdo cromatogrifica em
batelada, comumente envolvem a injegio alternada de uma amostra de uma mistura ¢
solvente ao leito de particulas de resina adsorvente. Entre os diferentes principios de
adsor¢do que atuam nas resinas pode-se citar o de troca idnica, de afinidade ¢ o de interagéo
hidrofébica (Hashimoto et al., 1993). A Figura II-1 mostra o diagrama esquematico de uma
operacgdo cromatografica tipica. As diferentes afinidades de adsorgdo entre os componentes
A e B em uma resina de adsor¢iio empacotada em uma coluna resulta em diferentes taxas de
migracdo dos dois componentes na coluna (Hashimoto ef al, 1993), permitindo a
separa¢io. Métodos de purificagdo cromatograficos envolvem menor consumo de energia
do que outros métodos de separacdo, como por exemplo a destilagio. Em particular a
cromatografia liquida ¢ frequentemente realizada a temperatura ambiente, evitando desta

forma a perda de atividade dos componentes termo sensiveis. Pode-se separar componentes



que sdo dificeis de purificar por outros métodos usando resinas adequadas (Hashimoto et
al., 1993).

Diversas versdes de cromatografia liquida sio usadas para a purificagio de
proteinas, diferindo principalmente pelo principio de separagio da fase estaciondria. Na
Tabela II-1 sfio apresentadas algumas versdes de cromatografia liquida e seu respectivo

principio de separacéo.
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Figura II-1. Separagio cromatografica em adsorvedor de leito fixo
(adaptado de Hashimoto ef al., 1993).

Tabela II-1. Versdes de cromatografia liquida de purificagfo de proteinas (Janson & Ryden,
1989)

Principio de separagdo Tipo de cromatografia

Tamanho e forma Filtracdo a gel

Rede de cargas Troca idnica

Hidrofobicidade Interacdo hidrofébica (fase reversa)
Fungdo bioldgica Afinidade

Antigenicidade Imunoadsorcio

Ligacio metalica Afinidade por ion metalico imobilizado
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As fases estacionarias modernas sdo quase exclusivamente na forma esférica com
didmetro médio de particula variando de alguns microns até uma centena de microns
(Janson & Ryden, 1989). Em geral uma matriz ideal para cromatografia de proteina, além
de ser hidrofilica, nfio deve conter grupos que se liguem espontaneamente a moléculas de
proteina. Deve ainda conter grupos funcionais que permitam o acoplamento controlado de
uma ampla variedade de ligantes de proteinas. A resina adsorvente ¢ composta pela matriz
que atua como suporte e pelo ligante responsavel pela interacdo de adsor¢do. Entre as
propriedades da matriz € importante que a matriz seja quimica e fisicamente estavel para
que possa resistir as condigdes durante o acoplamento com o ligante, 2 manutengdo
(regeneragfo, esterilizacgdo, etc.) e ao fluxo de liquido através da coluna. Finalmente, a
substincia da matriz deve permitir a produgfio de géis com uma porosidade controlada
(Janson & Ryden, 1989). O ligante ¢ imobilizado na fase sélida enquanto o contraligante
(geralmente uma proteina) € adsorvido do extrato que esta passando na coluna
cromatografica. A forga de interacfio entre o ligante € o contraligante € uma propriedade
muito importante pois se for muito fraca ndo haverd adsorgciio e se for muito forte serd
dificil eluir a proteina adsorvida. Os principais tipos de materiais que compdem as matrizes
de cromatografia de proteina sdo materiais inorgnicos tais como a silica porosa, vidro com
porosidade controlada, hidroxiapatita e polimeros organicos sintéticos tais como
poliacrilamida, polimetacrilato, poliestireno, e polissacarideos tais como celulose, dextrana

€ agarose.

O acoplamento do ligante a matriz geralmente ¢ feito em trés passos. Inicialmente
a matriz € ativada pela introducio de grupos reativos. Em seguida o ligante ¢ acoplado
covalentemente a matriz pela reaco com o grupo ativado. Finalmente a desativagio do
excesso de grupos reativos pelo bloqueio com uma substancia com baixo peso molecular

que possui baixa absortividade.

O processo de separagdio cromatogrifico é simples, mas tem desvantagens tais
como ndo utilizar completamente o leito adsorvente, consumir uma grande quantidade de
dessorvente, requerer uma grande diferen¢a no equilibrio de adsor¢do entre os adsorbatos, ¢
sua operagdo ser descontinua (Hashimoto et al., 1983). Além do mais, apesar dos leitos
empacotados maximizarem a resolugio do produto, estes processos sdo limitados

operacionalmente pela queda de pressdo a altas taxas de fluxo e obstrugiio do leito quando
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solidos estdo presentes (Gordon ef al, 1990a) sendo uma desvantagem especialmente
relevante para operagOes em coluna, a necessidade de um fluxo de alimentagio pré-tratado

de baixa viscosidade e livre de impurezas sélidas (Pungor ef al., 1987).

I1.1.2. Técnicas Cromatograficas

Uma separagdo de cromatografia tipica consiste de quatro estagios: adsorgio,
lavagem, eluigdo e regenerag&o da coluna. O principio da adsorgdo € transferir a substancia
de interesse da fase movel para a fase estaciondria. Para uma adsorgéo eficiente a coluna e a
amostra devem estar equilibrados com o tampdo contendo as condi¢es Otimas para a
ligacdo. A lavagem consiste da passagem de solugdo tampfo para eliminagio das
impurezas. O estagio de eluigdio € o estagio onde ocorre a dessorgdo e a solugdo que a
promove ¢ chamada de eluente. A dessorgdo pode ser especifica ou nfo. A eluigdo
especifica da proteina de interesse € o resultado de uma agdo competitiva do eluente com o
ligante. Um eluente que tenha uma afinidade maior pelo ligante do que a proteina alvo é
escolhido, de forma a ele deslocar a proteina do ligante. O eluente pode entdo ser removido
da matriz por uma limpeza posterior. A elui¢io ndo especifica é promovida por agentes que
enfraguecem as interacdes entre o ligante ¢ a proteina, tais como mudangas de pH,

concentragdo de sal, mudanca de tempertatura.

Métodos de eluicdo ndo especificos, tais como elevagio da forga idnica, mudanca
no pH, ou adi¢do de agentes caotrépicos, sdo econdmicos e eficientes, especialmente para

sistemas de alta afinidade onde poucas impurezas sdo co-adsorvidas (Clonis, 1987).

A regeneragao tem como objetivo fazer com que o adsorvente retorne as condigdes
iniciais de adsor¢do. O aspecto mais importante na regenera¢do ¢ remover qualquer
material ainda ligado ao adsorvente para que este possa ser reutilizado em uma outra
adsorg@o. Se todo o material ndo for removido e o ligante nio for adequadamente
preparado, a eficiéncia do gel sera prejudicada. Isto resultard em menos material ligado nas
sucessivas corridas € uma concomitante perda na resolucfio. Com cuidados apropriados
para ndo danificar o ligante ou alterar sua atividade, uma resina de afinidade pode ser usada
miltiplas vezes. A quantidade de vezes que uma matriz pode ser usada depende da natureza

da amostra, da estabilidade do ligante e das condi¢des de elui¢do e limpeza utilizados. Em
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alguns casos, altos niveis de sal causam alteragdo na conformagio das proteinas. Se o
ligante € uma proteina seu sitio ativo pode ser alterado, causando a perda parcial ou total de

sua capacidade ou afinidade de ligag¢o pela amostra (Deutscher, 1990).

I1.1.3. Cromatografia de Afinidade

O principio da técnica de separaciio por afinidade ¢ ilustrada na Figura II-2.
Inicialmente o material bruto € posto em contato com uma fase imobilizada, constituida de
moléculas com afinidade pelo produto desejado, atadas firmemente a um suporte inerte. O
produto desejado ligar-se-4 a molécula atada ao suporte ¢ ficara portanto adsorvido em uma
fase imobilizada. Como a ligagdo ¢ suficientemente forte, os outros compostos da mistura
bruta podem ser lavados sem perda do adsorbato. Pela alteragfo das condigdes quimicas ou
fisicas, o adsorbato pode ser sequencialmente removido do adsorvente. Apds a eluigdo, o

adsorvente pode ser preparado para outro ciclo de operagfio (Chase, 1984a).
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Figura II-2. Principais estagios de separacdes de afinidade (Chase, 1984a).

Entre as diversas técnicas de purificago, as que utilizam purificag@io por afinidade
exploram as interagdes bioldgicas entre duas moléculas quando estas interagem
reversivelmente para formar um complexo ndo-covalente forte. Tais interacdes incluem
aquelas que ocorTem entre uma enzima e o seu substrato ou inibidor, um anticorpo € seu

antigeno, hormonios e seus receptores, € aquelas interagSes entre sequéncias
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complementares presentes nos acidos nucleicos (Chase, 1984b; Labrou & Clonis, 1994).
Separagdes de afinidade sfio baseadas na formac¢io seletiva e reversivel deste complexo
entre a substincia a ser purificada e o ligante atado a um suporte adequado. Para ser 1til
para propodsitos de separag3o, a constante de associa¢8o do complexo ndo deve ser muito
baixa resultando em uma pequena capacidade de separa¢iio nem muito alta levando a

problemas na recuperacéo da substincia ativa e reducfio de vida do ligante.

Os ligantes podem ser extremamente seletivos, mas também podem ser especificos
a grupos de moléculas. Estes dois tipos de interagdes tém se mostrado extremamente uteis

na solugfo de muitos problemas de separagio.

Um bom ligante de afinidade deve ser capaz de formar complexos reversiveis com
a proteina a ser isolada ou separada; deve ter especificidade apropriada para a aplicagio
planejada; deve ter for¢a de interagio alta o suficiente para a formagio de complexos
estaveis ou para dar retardamento suficiente no procedimento cromatografico; deve formar
um complexo de facil dissociagdo por uma simples mudanca no meio, sem irreversibilidade
que afete a proteina a ser isolada ou ele mesmo, o ligante deve ter propriedades quimicas

que permitam facilidade de imobiliza¢do em uma matriz (Janson & Ryden, 1989).

Um dos primeiros materiais usados com sucesso em coluna cromatografica para
separagdo de proteinas foi uma matriz trocadora de ions a base de celulose. P6 de celulose
adequadamente tratado resulta em estruturas porosas nas quais as moléculas de proteina
podem penetrar. Além do mais, a modificagio da celulose com grupos carregados aumenta
e estabiliza a porosidade como resultado da repulsdo mitua entre as cargas. Tais materiais
tem provado ser muito bons para cromatograria de troca ibnica para proteinas, ¢ sdo
adsorventes amplamente usados. Qutros adsorventes importantes, para trabalhos em coluna,
sdo em geral baseados em biopolimeros como dextrose e agarose, e polimeros sintéticos

também estdo se tornando populares (Scopes, 1987).

Eupergit C, € um exemplo de matriz comercial macroporosa para imobilizagio de
enzimas, de estabilidade mec&nica excelente ¢ com grande potencial para a producio
industrial de substancias de quimica fina e farmacéuticos. Esta matriz comercialmente
disponivel ndo apresentou fragmentagfio significativa apos 650 ciclos em um reator tanque

agitado com volumes de substratos maiores que 1000 litros (Katchalski-Katzir & Kraemer,
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2000). Esta € uma matriz altamente compativel a reatores, ja4 que pode ser usado em
qualquer tipo de reator comum, tanque agitado ou leito fixo, equipado com uma peneira na

base para reter as particulas. Ndo s3o necessarios biorreatores especiais para Eupergit C.

11.1.4. Cromatografia de Interacio Hidrofobica

A cromatografia de interacdo hidrofobica é uma técnica simples, com ampla
aplicabilidade para separagé@o de diversos tipos de proteinas embora seja menos seletiva que
a cromatografia por afinidade. Em presenca de sal, as proteinas sdo adsorvidas pelos grupos
hidrofobicos fixos na matriz. O tipo de ligante imobilizado (alquila ou arila) determina a
seletividade da adsor¢io do adsorvente hidrofobico. Com o aumento da concentragio de
sal, as interagdes hidrofébicas aumentam de intensidade, aumentando a quantidade de
proteina adsorvida. Em geral, a separagfio por interag3o hidrofébica & eficiente pois a
capacidade para proteinas ¢ alta em comparagio aos trocadores de ions e a adsor¢éo ocorre
apenas com a adigdo de sal tornando desnecessario a troca de tampéo da amostra antes da
aplicac%o na coluna. No entanto, a eficdcia da intera¢fio hidrofébica geralmente ¢ reduzida
se houver a presenca de impurezas hidrofébicas na alimentacfo. As proteinas sdo eluidas da
matriz hidrofébica por redugéo da forga da ligagfio hidrofobica através de mudangas na fase

moével, como a diminuigéo do teor salino, tipo de sal e pH (Taboada, 1999).

I1.1.5. Cromatografia de Troca Ionica

O principio de separagdo da cromatografia de troca idnica ¢ a diferenca de carga
entre as moléculas. Os cations ou dnions presentes em solugdo associam-se &0s grupos
funcionais da resina de acordo com sua carga. Como as proteinas possuem cargas
distribuidas ao longo de sua estrutura e podem apresentar carga liquida positiva ou
negativa, dependendo do seu pI e do pH do meio em que se encontram, as resinas
trocadoras de ions podem ser utilizadas para adsorver proteinas. Os trocadores de anions
possuem grupos funcionais carregados positivamente e trocam 0s anions presentes em
solugdo por um numero equivalente de contra-ions carregados negativamente enquanto que

os trocadores de cations possuem grupos funcionais carregados negativamente e trocam 0s
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cations presentes em solugdo por um nimero equivalente de contra-ions carregados

positivamente (Lucena, 1999).

I1.1.6. Cromatografia Liquida de Afinidade de Alta Performance

A combina¢io de cromatografia liquida de alta performance (High Performance
Liquid Cromatography - HPLC) e cromatografia de afinidade resultou em um técnica
chamada de cromatografia liquida de afinidade de alta performance (High Performance
Liquid Affinity Cromatography - HPLAC). Esta técnica combina a bioespecificidade da
cromatografia de afinidade com o material de suporte robusto usado em HPLC. O resultado
é uma técnica que apresenta especificidade, velocidade, e alta resolugfo. Esta técnica reduz
o tempo de separag@io durante a aplicagfio, eluicio e passos de lavagem (Ramadan &
Porath, 1985; Sii et al., 1990).

Tem havido consideravel interesse na aplicagio de técnicas de cromatografia
liquida de alta performance nas separagdes por cromatografia de afinidade (Larsson et al.,
1979). A maioria das técnicas de HPLC requer o uso de particulas muito menores com uma
significante queda de press@o ao longo do leito cromatografico. Suportes adequados para o
uso em métodos de HPLC devem possuir uma estrutura rigida suficiente para ser capaz de
resistir a altas pressdes (Chase, 1984a). Embora os métodos de HPLC sejam conduzidos
normalmente em pequena escala ¢ sejam adequados para técnicas analiticas ou
procedimentos de purificagdo em escala de laboratério, estudos estdo sendo feitos para
aumentar a escala. Possivelmente o tempo de ciclo rapido capacitaria uma unidade pequena
para processar volumes consideraveis de material e tal unidade poderia ter vantagens sobre

o sistema de baixa pressio convencional.

1L.1.7. Cromatografia de Leito Fluidizado & Cromatografia de Leito Expandido

Na literatura os termos cromatografia de leito fluidizado e cromatografia de leito
expandido muitas vezes sdo utilizados para definir o mesmo processo. Adsor¢do em leito
fluidizado ou expandido ¢é particularmente adequada para captura de produtos soldveis de

alimentagbes contendo material particulado ou sélidos coloidais, e aqueles com alta
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viscosidade. Nestes processos pode-se combinar em uma unica operagdo dois passos
geralmente presentes em processos de purificagiio de proteinas que € a cromatografia em

leito empacotado e a clarificagdio que a precede.

A cromatografia em um leito expandido estivel capacita a recuperagdo de
proteinas diretamente do cultivo de microrganismos ou células e preparados de células
rompidas, sem a necessidade de uma remogéo prévia dos solidos suspensos. A performance
geral de um leito expandido € comparavel a de um leito empacotado devido a dependéncia
da expans@o do leito com o tamanho ¢ densidade das particulas adsorventes bem como com
a viscosidade e a densidade da solugio estoque. Assim a cromatografia de leito expandido
permite integrar a separagéio sélido-liquido, a redugéio do volume pela adsor¢do da proteina
e purificagiio parcial em uma unidade de operagiio sem comprometer a eficiéncia de
separa¢do, economizando consideravelmente o tempo de processamento e capital de

investimento (Anspach ef al., 1999).

A Figura II-3 apresenta algumas denominagbes de processos de purificagdo em

leito de coluna segundo o grau de mobilidade das resinas de adsorc&o.
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Figura II-3. Da esquerda para a direita a representagiio esquematica dos modos de operagio
de adsorgio de proteina em leito de coluna em (a) recipiente com mistura, (b) leito
fluidizado, (c) leito expandido ¢ (d) leito empacotado.

I1.1.8. Leito Fluidizado Estabilizado Magneticamente

Uma configuragdo interessante para providenciar fluxo contra corrente no leito
fluidizado € o leito fluidizado estabilizado magneticamente (LFEM). Ao contrario do leito
fluidizado padrdo, a dispersdo e retro mistura do adsorvente ndo ocorre, quando o campo

magnético alinha as particulas adsorventes magnéticas e evitando mistura. O processo
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opera em dois estagios diferentes e esta representado esquematicamente na Figura II-4. No
centro do leito do primeiro estagio € feita a alimenta¢fo da mistura. A proteina desejada
adsorve nas particulas da fase sélida contendo o ligante de afinidade, e todas as impurezas
movem-se para o topo da coluna com o fluxo de solvente. A fase solida que move-se contra
corrente ao solvente, ¢ coletada na saida ¢ alimentada a um segundo LFEM onde um
solvente que promove a dessor¢do é empregado. As particulas de adsorvente solido
coletadas na saida do segundo LFEM s&o recicladas para o primeiro LFEM {Gordon ef al.,
1990a).
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Figura II-4. Processo continuo de separagio usando leito fluidizado estabilizado
magneticamente

O leito fluidizado estabilizado magneticamente, permite o contato sélido-fluido
eficiente. O borbulhamento e mistura que ocorrem normalmente em um leito fluidizado séo
eliminados, e o contato contra-corrente continuo € possibilitado. Esta técnica é adequada
especialmente para separagdes bioquimicas, onde fragmentos de células obstruiriam um

leito fixo comum (Burns & Graves, 1985),

11.1.9. Cromatografia de Leito Moével de Fluxo Pistonado

A cromatografia de leito movel de fluxo pistonado consiste de uma coluna
equipada com um jato na base e entradas e saidas ao longo do comprimento da coluna

(Figura IJ-5). Cada entrada e saida contém uma tela com tamanho apropriado para evitar a
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passagem da resina adsorvente. Durante a operagdo a natureza empacotada da coluna é
mantida. Isto € executado por um pistdo hidraulico no topo da coluna o qual evita a
fluidizagdo do leito, e a resina move-se para baixo do leito devido a agdo do jato na base da
coluna. A resina € retornada no topo do leito em um reciclo externo, para completar o ciclo
continuo. A coluna deve ser mantida em balango hidraulico em todos os tempos para evitar
a fluidizagdo € fluxo concorrente da corrente de liquido e resina. Os beneficios deste
projeto € a operacdo contra-corrente real, sem nenhuma retro-mistura e baixa queda de
pressdo ja& que ndo ha necessidade de mover grandes quantidades de resina em tempos
curtos; mas a resina se move constantemente a taxas de fluxo moderadas. Similares a
operagio em leito fixo, este tipo de coluna é suscetivel ao entupimento e nfo pode utilizar
alimentagdes contendo altas concentragdes de soélidos suspensos. Além disso, ¢ projeto
mecénico ¢ protocolos de operagio sdo complexos, € assim sujeito a falhas (Gordon ef al.,
1990a).
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Figura II-5. Cromatografia de leito mével de fluxo pistonado.
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I1.1.10. Leito Movel Verdadeiro & Leito Movel Simulado

A operagio de uma unidade de leito mdvel pode ser melhor entendida examinando
de um modo dinédmico, o fendmeno de eluigio cromatografica em batelada. Considere uma
unica coluna cromatografica e duas espécies, o componente 4 e o componente B, tendo
maior € menor afinidade pela fase estacionaria, respectivamente. Um pulso de uma mistura
de 4 e B diluida na fase mével ¢ alimentada na coluna. Como resultado de suas afinidades
diferentes, A e B movem-se mais lento e mais rapido, respectivamente, ao longo da coluna e
se a coluna for longa o suficiente os componentes serdo coletados separadamente na saida
da coluna (Figura I1-6) (Juza ef al., 2000).

Figura II-6. Coluna cromatogréfica unica. A espécie mais retida 4 move-se mais lentamente
do que a espécie menos retida B.

Se as particulas s6lidas de adsorvente fluirem ao longo da coluna contracorrente ao
fluxo de fluido, a uma velocidade que torne a taxa de propagacio de 4 ¢ B negativa e
positiva, respectivamente ¢ se 4 ¢ B puderem ser continuamente alimentados no meio da
coluna, o perfll de concentraco se desenvolve (Figura II-7), e amostras puras de 4 ¢ B

podem ser coletadas no extrato e refinado, respectivamente.

Solido Fluido
— ==

l Refinado

Figura II-7. Coluna cromatografica contracorrente continua. O fluxo de particulas sélidas
flui contracorrente a fase fluida. A mistura 4 ¢ B a ser separada é alimentada no meio da
coluna e os dois componentes sdo coletados puros nas duas portas de retirada.
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No leito mdvel verdadeiro sdo usadas quatro zonas contracorrente similares aquela
da Figura II-7, cada uma tendo uma fung¢#o especifica na separagfo (Figura II-8). A mistura
a ser separada € alimentada entre as zonas dois e trés onde 4 e B sdo separados. A espécie
mais retida A € a menos retida B sdio coletados no extrato e no refinado, respectivamente.
Na cromatografia classica, um perfil de elui¢fo € estabelecido em uma coluna quando uma
alimenta¢do bi-componente € injetada e eluida ao longo da coluna com a fase mdvel. Os
picos devem ser completamente resolvidos para obter produtos de alta pureza. Do ponto de
vista conceitual, o perfil de eluicio pode ser “mantido”™ fixo se a fase solida se mover em
uma diregdo e a fase movel em outra direcdo. Se a alimentagio € introduzida continuamente
no meio da coluna, o perfil de concentragio pode ser mantido, e as bandas sfo espalhadas
ao longo de toda a coluna. Embora os perfis sejam apenas parcialmente resolvidos,

produtos de alta pureza podem ser coletados em cada extremo das colunas.

.
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Figura II-8. Unidade de leito mdvel verdadeiro de quatro zonas.
Cada zona compreende uma coluna cromatografica contracorrente continua e tem uma
fung¢do especifica na separagio de 4 ¢ B.

No adsorvedor de leito mdvel de quatro zonas a amostra da solugdo incluindo os
componentes 4 ¢ B ¢ alimentado entre as zonas dois e trés (Figura II-9). O componente 4 é
recuperado no ponto de extraco situado entre as zonas trés e quatro com solvente de
elui¢do suprido no ponto de dessor¢fio situado entre as zonas quatro € um. A zona um
funciona para adsor¢do do componente B bem como a regeneracio do solvente. O
componente B prossegue para a zona um com o fluxo de liquido por causa da menor
adsorgfio na resina. O componente B pode ser recuperado no ponto de refinado situado

entre as zonas um e dois (Hashimoto et al., 1993).
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Figura II-9. Diagrama esquemitico do adsorvedor de leito mével simulado de quatro zonas
(adaptado de Hashimoto et al., 1993).

Na operagdo do leito mével, as particulas de resina se movem dentro da coluna e o
fluxo contracorrente € dificil de se obter. Algumas particulas de resina frequentemente se
quebram por causa da friccBo entre as particulas e nfo fluem uniformemente na secio
transversal da coluna. Portanto, na pratica o movimento de sélidos ¢ simulado usando leitos
fixos (colunas cromatograficas) e movendo periodicamente as entradas e saidas das
unidades na mesma dire¢do do fluxo de liquido. A idéia do leito movel simulado ¢ baseado
na eluigio cromatografica e pode ser compreendida usando os principios cromatograficos.
Isto é ilustrado na Figura II-10, onde o movimento continuo do sélido na unidade de leito
movel verdadeiro ¢ simulado de um modo discreto. Com o intuito de imitar
aproximadamente este movimento, cada zona na unidade de leito mével verdadeiro é
dividida em diversas sub-zonas. Neste caso hd um total de oito sub-zonas, que € um namero

tipico para aplicagBes em pequena escala.

Assim, para facilidade de operacio, ao invés de uma coluna infinita, a coluna ¢
dividida em se¢bes, o qual consiste de um nidmero de colunas individuais. O numero de
leitos dentro de cada segfo e o niimero total de colunas sfo ajustaveis. No entanto, sistemas
com um numero de colunas muito grande tornam o sistema de purificagdo complexo e caro.
Na literatura geralmente sfo encontrados sistemas de até doze colunas € o nimero de

colunas em cada zona néo precisa necessariamente ser igual.
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Figura II-10. Unidade de leito moével simulado de quatro zonas. Com o intuito de fazer o
movimento discreto mais proximo do movimento continuo, cada zona da unidade de leito
movel verdadeiro ¢é dividido em sub-zonas; neste exemplo estiio presentes duas sub-zonas.

A fase estacionaria e a fase mével se movem simuladamente em dire¢des opostas
devido ao movimento das valvulas rotativas. Este conceito ¢ a base da operagdo
contracorrente continua em um leito mével simulado. Se o movimento da fase estacionéria
¢ interrompido, o perfil se move ao longo da coluna, e os pontos de alimentagdo ¢ retirada
nio estardo mais na posigdo correta. Para compensar, os pontos de alimentagdo e retirada
devem ser movidos continuamente, ou indexados, para manter o perfil. Ao invés de mover
os pontos de alimentagfo e retirada continuamente, estes sdo indexados em pontos discretos
(Gartuso, 1995). Como mostrado na Figura II-11, uma coluna longa empacotada ¢ dividida
em diversas pequenas colunas que sfo conectadas em série. Os pontos de entrada e saida
das matérias-primas, solucdo eluente € produtos sdo mudados para a préxima coluna na
direciio do fluxo de liquido, resultando em um fluxo contracorrente do liquido ¢ a resina
(Hashimoto et al., 1993). As valvulas rotativas mudam cada ponto de entrada ¢ saida ¢ o

perfil de concentra¢@o € mantido, e dois produtos podem ser continuamente retirados.
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Figura II-11. Adsorvedor de leito movel simulado com quatro zonas ¢ cito colunas
(adaptado de Hashimoto ef al., 1993).

As taxas de fluxo de liquidos externas que entram e saem no leito mével simulado
sdo constantes, como € o intervalo de tempo entre os passos das valvulas. Para manter o
balan¢o desejado das taxas de fluxo de liquido em cada zona, as bombas de circulagfo sio
programadas para bombear em quatro taxas distintas de fluxo, as quais correspondem as
zonas individuais. As taxas de bombeamento mudam quando as valvulas rotativas causadas
pela circulagfio das bombas cruzam as zonas de fronteira. As correntes de extrato e refinado

sdo continuamente retirados pelas valvulas rotativas.

Quando um solvente diferente para a zona de dessor¢io (zona quatro) € usado,
temos o leito movel de trés zonas representado esquematicamente na Figura II-12. O
adsorvente se move da esquerda para a direita. A amostra da solugfio é alimentada
continuamente no ponto de alimentagio situado entre as zonas dois ¢ trés. O componente
menos adsorvido, B, se move com o fluxo de liquido no sentido esquerdo e pode ser
recuperado do lado esquerdo da zona dois. Por outro lado, o componente fortemente
adsorvido, 4, se move com o adsorvente através da zona trés para a zona quatro. O
componente 4 pode ser recuperado do lado esquerdo da zona quatro pela elui¢do com uma
grande quantidade de adsorvente ou pelo aumento da temperatura na zona quatro

(Hashimoto et al., 1993).
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Figura II-12. Diagrama esquematico do adsorvedor de leito mdvel de trés zonas ou
adsorvedor de leito mo6vel simulado (adaptado de Hashimoto ef al., 1993).

Uma desvantagem do leito mével simulado, € que ele requer vedagio mecénica
movel complexa, cara, € valvulas automaticas para operar. Além disso, o risco de

contaminacio ¢ alto quando o sistema envolve biomateriais (Burns & Graves, 1985).

Um adsorvedor movel simulado foi usado pela primeira vez na industria pela
companhia Universal Oil Products (UOP) chamado sistema Sorbex (Broughton 1961;
Broughton et al., 1970). Adsorvedores de leito mével simulado tém sido empregados para
recuperar n-parafinas de nafta de baixo peso molecular, para separar p-xileno de
hidrocarbonetos Cs, € para produzir agucar de frutose concenirada pela conversio de
agticar. A tecnologia do leito mével simulado tem enorme potencial de aplicagdo em
problemas de separacdo encontrado nas areas farmacéuticas e de quimica fina. As
vantagens inerentes da operag3io continua sfo um aumento na flexibilidade do processo,
baixos custos operacionais e alta qualidade do produto. Com a tecnologia UOP Sorbex de
leito movel simulado, alta pureza pode ser obtida simultaneamente com alta recuperagio.
Misturas racémicas s3o bem adequadas para separagéo por tecnologia de LMS porque a

alimentag3o ¢ essencialmente um sistema bi-componente.

O numero de colunas em cada zona pode variar, no entanto sistemas com um
numero de colunas muito grande tornam o sistema de purificagio complexo e caro. Na
literatura geralmente sdo encontrados sistemas de até doze colunas e o niimero de colunas

em cada zona n3o precisa necessariamente ser igual.
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Os liquidos usaveis nestes sistemas incluem solventes organicos, por exemplo,
dlcoois tais como metanol, etanol e isopropanol, hidrocarbonetos tais como hexano, etc.,
solventes organicos misturados consistindo de hidrocarbonetos e &lcoois, ésteres ou éteres,
e solugdes aquosas contendo sal tal como sulfato de cobre, solucdo de acido fosférico, etc.
O liquido dessorvente atualmente usado ¢ escolhido de acordo com o tipo do componente

ou composto a ser separado (Broughton, 1961).

Os fluidos de alimentagio que podem ser tratados neste sistema de separag¢do ndo
s30 sujeitos a qualquer restri¢do especifica. Eles incluem varios tipos de compostos usados
no campo da medicina, farmacia, alimentos, perfumes. Entre outros fluidos que podem ser
separados por este sistema estio misturas de compostos que possuem pontos de bolha
préximos, por exemplo, um componente normal e seu isdmero, como no caso de
hidrocarbonetos, alcoois, aldeidos e cetonas, solugdes aquosas contendo dextrose, frutose, ¢
misturas de maltose e polissacarideos tal como maltotriose ou sacarideos com maior peso

molecular (Broughton, 1961).

I1.1.11. Cromatografia de Anel Rotatdrio & Cromatografia Anular Continua

Na cromatografia de anel rotatério a fase estaciondria é empacotada em um espago
anular formado por dois cilindros concéntricos. O aparato ¢ rotacionado lentamente e o
leito anular ¢ uniformemente suprido com eluente. O tubo de alimentagiio nio roda,
enquanto a alimentag¢do ¢ introduzida continuamente em um ponto fixo no topo do leito
(Figura II-13). Assim como na coluna em batelada a alimentagio é conduzida através do
leito pela fase movel. O movimento do adsorbato sera axial devido ao fluxo de eluente e
tangencial devido a rotagfio do anel. Estes dois efeitos com as afinidades diferentes dos
componentes pela fase estacionaria fazem com que os componentes aparegam como bandas

helicoidais com pontos de saida estacionarios caracteristicos.

O sistema de cromatografia de anel rotatoério se assemelha & corrente cruzada ja
que a fase movel desloca-se do topo para a base do reator enquanto o anel da coluna
empacotada gira. Tal sistema com uma alimentagio ¢ portas de efluente estacioniria pode
aceitar um fluxo de alimentac¢fo continua e separa-la em uma série de fluxos constituintes

que aparecem como bandas helicoidais separadas no anel. As diferengas no tempo de
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detengdo dos componentes da alimentagfio s3o traduzidos em deslocamentos fisicos,
resultando na retirada individual de cada componente. Apesar da cromatografia anular ser
um processo cromatografico continuo promissor, sua operagio € complexa e sujeita a
problemas. Estes cromatégrafos entopem tdo facilmente quanto colunas convencionais, €
assim, os fluxos de alimentacio devem ser pré-tratados. Além disso, a produtividade
volumétrica € similar as obtidas em colunas padrio. Estes sistemas sdo operados
continuamente em aplicagdes tais como filtracio a gel onde a mudan¢a das condigdes do
meio entre aplicagdo da amostra, adsorg#o, elui¢io e regeneragio nio é necessaria. Muitas
cromatografias de proteina de afinidade e froca i6nica requerem uma mudanga nas
condigdes de eluigdo do componente, e nesses casos as vantagens do processamento

continuo podem ndo ser obtidas usando este sistema (Gordon et al., 1990a).

Alimentacio
\}Eluente

Figura II-13. Vis3o conceitual da cromatografia anular continua.

I1.2. Processos Nio Cromatograficos
11.2.1. Fita Movel

Um método para a purificagfo de biomoléculas em uma base de fluxo continuo
usando adsorg3o por afinidade, foi concebido. O ligante de afinidade é atado a uma fita de
néilon a qual é passada sequencialmente através de quatro tambores nos quais flui o estoque
de alimentagdio, meio de lavagem, elui¢do e regeneragio. A representacio esquematica

deste sistema de purificagdo continuo & apresentado na Figura II-14. Todos os quatro

processos ocorrem simultaneamente em diferentes por¢Ses da fita quando ela progride
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através dos tambores. A solugdo estoque e o eluente s3o passados através de seu respectivo
tambor resultando em uma transferéncia continua da proteina alvo. O objetivo desta
estratégia € facilitar a rdpida reciclagem do ligante pelo uso em um material suporte robusto
e barato. O composto alvo desta forma ¢ removido do fluxo de alimentaco e dessorvido

em um fluxo continuo de eluente (Niven & Scurlock, 1993).
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Figura 1I-14. Diagrama esquematico do aparato usado para adsorcdo de afinidade continua
(adaptado de Niven & Scurlock, 1993).

I1.2.2. Bolsa Adsorvente Movel

Hughes & Charm (1979) operaram continuamente este processo de adsorgdo pelo
transporte de suportes semelhantes a saquinhos de cha, usando uma fita movel, atraves de
uma série de quatro tambores. Desta forma, a adsorgéo, lavagem, eluicio e regeneracdo sio
sequencialmente conduzidos de uma forma continua. Os autores notaram que a cinética de
adsorgdo foi extremamente lenta devido ao longo tempo requerido para a difusdo da
proteina para dentro e para fora da bolsa adsorvente. Além disso, o desvio de fluido pode
ser um sério problema. O trabalho experimental foi executado em sistemas “limpos™, e a

habilidade de operar com alimentados brutos n3o foi demonstrada.

11.2.3. Processos Extrativos

A extragio de proteinas através de sistemas liquido-liquido pode receber diversas
nomenclaturas, entre elas sistema bifasico aquoso, extragdo polimérica aquosa, extragdo em

micela reversa, extragfo bifésica liquida, separac@o por parti¢do. Estes processos extrativos
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sio processos em grande escala utilizados nas industrias quimicas e de antibidticos.
Procedimentos de extragio liquida oferecem alta capacidade e facilidade de aumentar a
escala e operar continuamente, Estes sistemas de recuperacio e purificagfio de proteina
promovem a partigdo diferencial da proteina e impurezas em duas fases aquosas distintas.
Em extracdo polimérica aquosa, a parti¢do ocorre entre fases de diferentes concentragdes de
polimeros. A parti¢do em micelas reversas ocorre entre as fases orgnica € aquosa; estas

fases s#io separadas pelo surfatante o qual forma as micelas (Gordon ef al., 1990a).

Extragdo polimérica aquosa para extragdo de proteina em grande escala tem sido
extensivamente estudada. Esta técnica € interessante quando € possivel extrair diretamente
proteinas dos fragmentos de células, ou separar proteinas dos acidos nucleicos,
polissacarideos, ou outras proteinas. Embora os sistemas solventes mais comumente usados
sejam solugdes aquosas de polietilenoglicol (PEG) e dextran, ou PEG e sais, alternativas
menos caras ao dextran, incluindo dextran bruta, goma de hidroxipropil e maltodextran
também tém sido estudadas. Os pardmetros de parti¢do do soluto incluem pH, temperatura,
propriedades da superficie da proteina, tipo de polimero e i6ns usados ¢ concentragio do
polimero e sais (Gordon et al., 1990a). Devido a alta concentracfo de 4gua destes sistemas
eles ndo causam desnaturagdo das proteinas. Este sistema tem as seguintes vantagens:
operacdo sob condigdes brandas e ndio desnaturantes, boa seletividade, facilidade de
aumento de escala, rapida ftransferéncia de massa, baixo consumo de energia, ¢

possibilidade de operagido em um modo continuo (Alves & Meirelles, 1998).

Micelas reversas séo agregados de moléculas surfatantes em um solvente orgénico
circundando um centro aquoso. Os grupos da cauda hidrofébica do surfatante estio em
contato com a fase orgénica no seio exterior, enquanto o grupo cabega hidrofilico contata o
ambiente aquoso interior. As proteinas podem ser particionadas nas micelas com alguma
seletividade pelo ajuste do pH, forca idnica e tipo de sal, tipo e concentracdo de surfatante,
e solvente orginico usado (Gordon et al., 1990a). Enguanto a habilidade de isolar e
recuperar enzimas ativas em micelas reversas tem sido demonstrado para diversas

proteinas, poucas aplica¢bes comerciais tem sido propostas.
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11.2.4. Extracio Bifasica Aquosa Continua

Hustedt et al. (1983) desenvolveu um processo bifasico, envolvendo uma série de
misturadores e decantadores mostrados na Figura II-15. Polietilenoglicol (PEG) e sais sdo
injetados em uma corrente de alimentagfo de células rompidas. A mistura é homogeneizada
num primeiro misturador € segue para um separador. A fase inferior contendo os
fragmentos de células e a maioria das impurezas é descartada e a fase superior contendo o
produto € colocado em um recipiente de retencfio. De 14, ela é bombeada a um segundo
misturador, junto com uma segunda solug¢fo de sal. Um segundo separador gera uma fase
inferior rica em sal, contendo o produto, e uma fase superior de PEG a qual pode ser
reciclada se necessario. Eles demonstraram que a extragfio de aspartanase poderia ser feita
continuamente com aproximadamente a mesma eficiéncia do processo batelada

correspondente, mas em um tempo consideraveimente mais curto (Gordon et al., 1990a).
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Figura II-15. Purificagéo continua de proteina por extracdo (Hustedt ef al., 1983).

I1.2.5. Sistema Bifasico Aquoso com Afinidade

Como ja foi relatado anteriormente quando solugdes aquosas de dois polimeros de
alto peso molecular, dextran e polietilenoglicol (PEG), por exemplo, sdo misturados e entdo
deixados assentar, duas fases podem ser formadas dependendo dos pesos moleculares dos
polimeros, das concentragdes ¢ da temperatura. A seletividade deste sistema pode ser
aumentada quando parte do PEG ¢ substituido por PEG com ligante de afinidade
imobilizado pois a proteina alvo se liga ao conjugado PEG-ligante ¢ parte seletivamente

para a fase superior rica em PEG, levando 4 purificagdo (Labrou & Clonis, 1994). Este

30



sisterna também chamado de particio de afinidade combina aspectos de métodos adsortivos
e extrativos. Particfio de afinidade € uma tecnologia de purificagfo considerada barata. Em
micelas reversas a adigdo de um surfatante bioespecifico, assim como na particdo por
afinidade, também pode aumentar significativamente a seletividade na proteina desejada
(Gordon et al., 1990a).

11.2.6. Separacao em Emulsio de Perfluorcarbonos de Afinidade

Um método de afinidade usando suportes de fluorcarbonos liquidos tem a alta
especificidade dos suportes sélidos e as vantagens mecénicas (transportabilidade) do
sistemna liquido-liquido. O suporte liquido ¢é feito de ligantes de afinidade perfluoralquilados
imobilizados na superficie de gotas liquidas de perfluorcarbono da ordem de dezenas de
microns de didmetro. As gotas liquidas de fluorcarbono suportam o ligante enquanto o
ligante age como surfatante para estabilizar as gotas. Estes suportes t€ém baixa solubilidade
em solventes aquosos e organicos ¢ densidade entre 1,6 e 2,2 g/ml (Chang et al., 1993). As
vantagens de suportes liquidos de fluorcarbonos sdo que eles sdo quimica e biologicamente

inertes e exibem ligagdo nfo especifica ao suporte desprezivel (Sii ef al., 1991).

Os macroligantes soliveis nfio requerem moléculas espagadoras as quais sdo
frequentemente necessarias em matrizes insoliveis. O ligante solivel ¢ provavelmente
menos vilneravel a degradac@o por atrito € compressdo, um sério problema que tem sido
verificado em cromatografia convencional, onde matrizes de afinidade sao empacotadas na

coluna (Luong ef al., 1988).

Chang et al. (1993) projetaram e construiram uma unidade misturadora de quatro
estagios denominada reator de emulsfo de perfluorcarbono para separagdes de afinidade
continua (Perfluorocarbon Emulsion Reactor for Continuous Affinity Separations,
PERCAS) com uso potencial para purificagdo continua de proteina. Cada um dos quatro
estagios consiste de um tanque de mistura para contatar a emulsdo de afinidade de onde o
fluxo de liquido € alimentado a um tanque de sedimentaciio adjacente no qual a fase densa
de emulsdo assenta antes de ser transportada para o proximo estagio (Figura II-16). Este
sistema foi utilizado para purificacio de soroalbumina humana (SAH) do plasma. O plasma

¢ alimentado no primeiro tanque onde entra em contato com a fase em emulséo que adsorve
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especificamente a SAH.; qualquer proteina ndo ligada aparece no topo da fase do
decantador e s#@o conduzidos pelo fluxo. Apds irem ao segundo estagio, as proteinas ndo
ligadas s3o lavadas € a emuls8o vai para o estdgio de eluicdo onde um agente de eluigfo
dessorve a SAH. A soroalbumina humana dessorvida é coletada no topo do decantador
(fragdo eluida), ¢ a fase em emulsdo ¢ transportada para ao ultimo estagio onde o ¢luente

residual é lavado antes da emulsdo ser reciclada ao primeiro estagio (Figura II-16).
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Figura II-16. Principio de operacdo de separagio de afinidade continua usando PERCAS.

Uma das vantagens deste processo ¢ a possibilidade de obter um produto com
elevada pureza € reducdio da quantidade de células contidas na alimentagfio. A unidade
PERCAS, em um tnico passo foi capaz de separar SAH tanto das células quanto dos seus
constituintes sendo coletada 87% pura e o conteido das células no escoamento de eluigdo
foi reduzido em 94%. O aumento do espagamento no leito expandido permite o

processamento de solu¢des contendo particulas pois estas podem passar atraves dos vazios
do leito (Chang et al., 1993).
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11.2.7. Extracdo Contracorrente Continua

Um experimento de extragfio de malato dehidrogenase (MDH) contracorrente
continuo em quatro estagios em série foram conduzidos usando recipientes de contato
ilustrado na Figura II-17. Esta extra¢do contracorrente continua em quatro estagios pode ser
usada para extrair proteinas de solugSes contendo particulados (tais como caldos de
fermentacdo ou preparados de células rompidas) de forma continua, e fornece fluxos
clarificados do produto purificado (Owen et al.,, 1997). Adsorventes desenvolvidos neste
tipo de unidade de contato foram baseados em polivinil alcool coberto de perfluorcarbono
derivatizado com ligantes de afinidade tais como corantes de triazina. Perfluorcarbono ¢
uma molécula sintética constituida somente de carbono e fluor, e é caracterizada como

sendo extremamente estavel tanto quimica quanto biologicamente.
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Figura II-17. Ilustragdo esquematica do contator contra corrente.

A expanso na base da coluna (Figura II-17) serve para reduzir drasticamente o
grau de fluidizacdo no ponto onde o adsorvente é removido. Isto assegura que a fracéo de
vazios entre as particulas adsorventes seja baixa, para minimizar as perdas da solugio de
entrada do processo gue ¢ removida com o adsorvente. No estigio de adsorgdo, isto

minimiza a perda da alimentac¢&o que acaba de entrar no processo.

Os recipientes de contato foram arranjados conforme a Figura II-18. Para alcangar
maiores gradientes de transferéncia de massa, cada um dos quatro estagios associados com

o tratamento do material adsorvente € projetado para operar contracorrente. Os reatores sio
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arranjados em série em um circuito fechado para o carregamento, lavagem, eluigio, e
regeneracdo do adsorvente. A adsor¢dio da proteina alvo acontece no estagio de
carregamento, € entdo ¢ conduzido como um produto no eluente. O estdgio de lavagem
serve para lavar o material particulado e as proteinas fracamente ligadas ao adsorvente, € o

estagio de regeneragdo serve para reequilibrar o adsorvente em um tampéao de adsorgfo.
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Figura II-18. Arranjo esquematico contra corrente dos quatro estagios.

O procedimento inicial consiste de fluidizar o adsorvente em todos os quatro
estagios até que as alturas do leito expandido alcance o estado estacionario. O adsorvente ¢

continuamente carregado, lavado, eluido, e regenerado de uma maneira ciclica.

O processo foi operado, com o objetivo de extrair continuamente MDH de um
fluxo de alimenta¢do de homogenato bruto, liberando-o para o fluxo de eluigio, até que o
estado estacionario aproximado de hidrodindmica e composi¢io tenha sido alcangado ao
longo do sistema. Devido ao fluxo ascendente das correntes de entrada do processo, cada
coluna se comporta essencialmente como um leito expandido, na qual as particulas
adsorventes sio fluidizadas. Neste sistema, a remogio de adsorvente na base do leito resulta
em um movimento descendente do material adsorvente. A fase continua (solugdo do
processo, eluente, etc.) € alimentado na base da coluna através do disco sinterizado e flui
(aproximadamente de forma pistonada) ascendentemente contra as particulas em queda. Ela

¢ removida do topo da coluna, logo acima do nivel do leito expandido (Owen et al., 1997).
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11.2.8. Filtraciio com Membranas

Uma membrana € definida como uma barreira capaz de ser seletivamente
permeavel por alguns componentes de uma mistura ou, pelo menos, de mudar a
composicio de uma corrente de fluido que flui através dela devido a uma certa forga motriz
(uma presséo, concentracio, ou um gradiente de potencial elétrico) (Saracco & Specchia,
1994).

Ultrafiltrag@o conjuntamente com o processo de hiperfiltragio ou osmose reversa
constituem os primeiros processos continuos de separago molecular que nfio envolvem
uma mudan¢a de fase ou transferéncia de massa na interface, sendo estas duas
caracteristicas importantes responsaveis pelo grande interesse de profissionais nas areas
alimenticia, farmacéutica e bioldgica. Os processos com membranas sfio operados a
temperatura ambiente € podem ser aplicados no fracionamento de misturas envolvendo
substincias termo sensiveis. Os processos com membranas apresentam, ainda, a vantagem
de serem extremamente simples do ponto de vista operacional e em termos de facilidade de
aumento e operagio em grande escala. A tecnologia de membranas ja estd em operagdo em
grande escala em certas aplicagGes. Uma desvantagem de separa¢do por membrana € a
inabilidade de separar proteinas de tamanhos proximos. Estes sistemas s#o utilizados para
separar moléculas com diferengas de tamanho maiores que dez vezes. O entupimento,

também € uma das limitagdes da tecnologia de membranas.

11.2.9. Filtracdo de Afinidade

Novas tecnologias para separacdo tém surgido com a utilizagdo da tecnologia de
membranas juntamente com o uso de adsor¢do de afinidade. A técnica de filtragfio de
afinidade, como o proprio nome indica, é a fusdo de dois processos de separagfio, a

adsor¢do de afinidade e a filtragdo. -

O principio da filtragdo de afinidade é um aumento da seletividade da membrana
devido ao efeito de um macroligante de afinidade capaz de efetuar uma ligacio seletiva e
reversivel com a proteina alvo. O ligante de afinidade é acoplado a um polimero ou
microparticula que ndo permeia através da membrana (Figura I-1). A membrana tem poros

grandes o suficiente para permitir a passagem de todas as substdncias indesejadas bem
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como a proteina alvo, mas ndo do macroligante de afinidade. Quando a amostra bruta ¢
filtrada na presen¢a do macroligante de afinidade, apenas a proteina alvo forma um
complexo com o macroligante e fica retida. A substancia alvo ¢ adsorvida pelo ligante ¢
fica retida pela membrana enquanto outras substincias da mistura que n3o sdo adsorvidas,
permeiam através da membrana e sfo eliminadas. Apos esta lavagem o complexo ligante-
adsorbato isolado é entfo tratado com um eluente apropriado para dessorver o adsorbato do
ligante. A proteina alvo dessorvida passa através da membrana e € coletada. O macroligante
fica retido pela membrana e ¢ reciclado e recondicionado se necesséario (Labrou & Clonis,

1994).

A alta resolugdio e recuperagdo com a filtragéo de afinidade de fluxo cruzado junto
com sua capacidade para processar ndo clarificados e caldos viscosos indicam seu grande
potencial para processamento “downstream”. A técnica pode ser usada para purificar

qualquer substincia bioguimica de um caldo de fermentagdo (Luong ef al., 1987a).

A técnica de filtragdo de afinidade € uma técnica de purificagdo muito potente pois
combina a especificidade da adsor¢do de afinidade com a alta produtividade da
ultrafiltragéo (Ghosh er al., 1996). Uma vantagem da filtragdo de afinidade € que esta
técnica pode separar substancias que podem ter tamanhos préximos, mas com afimdades
diferentes ao higante. Esta técnica tambem € denominada na literatura como ultrafiltracdo

de afinidade de fluxo cruzado ou ultrafiltra¢do de fluxo tangencial.

O termo filtragio em membrana de afinidade é usado algumas vezes quando o
acoplamento do ligante € feito diretamente na membrana de filtragio. Embora as
membranas microporosas tenham sido inicialmente destinadas para serem usadas como
meio de filtraclio, as altas razdes de area por volume disponivel tém permitido seu uso
alternativo como um suporte eficiente para imobilizacdo de ligantes. O componente central
da tecnologia de filtragdo em membrana de afinidade € a fixagfo covalente de um ligante de
afinidade em uma membrana microporosa de fibra oca, usada como suporte. A corrente de
alimentacdo percorre o interior do espago livre da fibra cujos poros sdo grandes o suficiente
(0,5-1,0 um) para permitir fluxo convectivo através de seu corpo. Enquanto ocorre a
liga¢do da proteina alvo ao ligante imobilizado, as substincias ndo ligadas passam atraves

da membrana e sdo coletados na superficie exterior. Esta tecnologia tem uma vantagem
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importante, particularmente para aplicagdes em escala industrial, que € a ndo necessidade
de remogio de solidos do fluxo de alimenta¢fio. Isto possibilita que sejam executadas
simultaneamente a separacfo solido-liquido e a purificagdo do produto (Labrou & Clonis,
1994).

Uma limitagio tecnoldgica para o uso de filtracio de afinidade de fluxo cruzado é
a necessidade de membranas adequadas em termos de peso molecular de corte, fluxo,
tempo de vida de operagdo, etc. Hoje, entretanto, as membranas sdo produzidas com alta
resisténcia a acidos, bases, alcdois, e altas temperaturas, caracteristicas que permitem
limpezas muito efetivas. Também héd a possibilidades de fabricagio de membranas com
peso molecular de corte entre 10° a 10° gmol, uma regifo de grande interesse para a
separagdo de proteinas. Para um desenvolvimento satisfatério da filtragio de afinidade de
fluxo cruzado, a membrana deve exibir (Luong et al., 1987b) alta permeabilidade hidraulica
para o solvente (4gua); variagdo de peso molecular de corte estreita; boa durabilidade
mecénica, estabilidade quimica e térmica; alta resisténcia ao entupimento; facilidade de

limpeza e esterilizagdo; e vida longa.

Uma das desvantagens deste processo € que com o andamento do processo pode
haver uma redugdo na taxa de permeacdo devido a retengdo de material sobre a superficie
da membrana, fendmeno conhecido como polarizagdo por concentragdo, bem como, a
adsor¢io das enzimas no material da membrana. No entanto, apds uma lavagem na

membrana o fluxo retorna aos valores iniciais.

A interagdo entre o macroligante e a membrana ¢ uma caracteristica importante. A
adsor¢io do macroligante na membrana pode resultar em uma redugéo significativa na taxa
de permeagdo e pode formar uma membrana dindmica com caracteristica propria de
rejei¢do. Este problema pode ser contornado pela adigdo de cargas eletrostaticas na

membrana e/ou no macroligante (Luong et al., 1987b).

11.2.10. Reator de Leito Fluidizado Adsortive Contracorrente
Wielen (1997) avaliou configuragdes possiveis do sistema de Reator Adsortivo
Contracorrente {Counteercurrent Adsorptive Reactor — CAR) para bioconversdes. O

sistema modelo selecionado foi a deacilagio enzimética de benzil penicilina (Pen Q)
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produzindo o intermediario farmacéutico chave 4cido 6-amino penicilanico (6-APA) e 0
bioproduto fortemente inibidor 4cido fenil acético (PhAc). A liberagdo de PhAc diminui a
taxa de reacdo diretamente via inibi¢do e indiretamente via diminui¢cdo de pH. Além disso,
tanto o reagente (Pen G) e o produto desejado (6-APA) decompdem-se sob redugio de pH.
O perfil axial de pH neste reator € coletado por transporte contracorrente de particulas
trocadoras de ions densas e carregadas de OH". As particulas trocadoras de ions sfio, até

certa extensdo, seletivas ao acido fenil acético, levando a neutralizagéo.

O conceito de reator-separador ndo estd restrito a produgio de acido 6-
aminopenicilanico, o qual foi investigado por Wielen (1997). Um campo interessante pode
ser a sorcdo seletiva de produtos unidos de pequenas moléculas, tais como peptideos
pequenos ou antibidticos semi-sintéticos. O rendimento de sintese geralmente € baixo para
estas reagGes mas pode ser aumentado pela remocdco do produto alvo do reator. Outro
campo interessante € o uso de adsorventes s6lidos como um reservatorio temporario para 0s
intermediarios de rea¢@o o qual pode ser transportado na forma adsorvida de um ambiente

de biorreacdo para outro.
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Figura II-19. Transporte adsorvente contracorrente seletivo em um reator de leito fluidizado
de milltiplos estagios.

Wielen ef al. (1990), reportou uma descri¢io preliminar de um reator de leito
fluidizado de multiplos estagios no qual é possivel o transporte contracorrente seletivo da
fase solida pesada com retengfio da fase mais leve no reator. Os termos pesado e leve
poderiam ser substituidos neste caso por particulas grandes e pequenas. O reator de leito
fluidizado muliti-estdgio ¢ um reator de fluxo pistonado o qual é compartimentado por

pratos perfurados. Os furos nos pratos sdo maiores que as particulas fluidizadas. Com 0
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aumento ou a diminui¢&o periédica da velocidade superficial do liquido, parte do material
do leito é transportado, através dos furos, para um compartimento inferior ou superior
respectivamente. Assim o transporte confracorrente ou concorrente semi-continuo pode ser
obtido. A fluidizagsio de uma mistura binaria de particulas com densidade e ou tamanho
suficientemente diferentes produz segregacio dos dois tipos de particulas resultando em
uma zona Inferior das particulas mais pesadas ¢ em uma zona superior do tipo mais leve.
Em uma disposi¢do de multiplos estagios como mostrado na Figura II-19, isto resultard em

um arranjo alternado de particulas de adsorvente e biocatalisador.

Se as particulas adsorventes formam a fase “pesada” e a enzima imobilizada a fase
“leve”, sdo formados em cada compartimento uma zona de adsor¢io na base e uma zona de
reagdo no topo. Pela pulsagdo descendente, parte da zona da base com o material
adsorvente é transportado para um compartimento mais baixo e a mistura do catalisador
remanescente e o adsorvente segrega novamente. A pulsagdo periddica produzirda o
transporte semi-continuo contracorrente e continuo da fase adsorvente. Este mecanismo €
mostrado esquematicamente na Figura II-19. Um adsorvente suficientemente seletivo
produzird, em uma situacfo ideal, um fluxo de produto contendo adsorvente da base do

reator.

Dam (1991), tem investigado uma configuragio alternativa. A tendéncia de
segregacio de particulas densas em leitos fluidizados de particulas mais leves € explorado
para criar um fluxo contracorrente de particulas adsorventes pesadas em sistemas
fluidizados de biocatalisadores gel mais leves. A se¢do da base do reator contém uma
placa-peneira com uma forma conica interna. Em determinado gradiente de velocidade de
liquido, a fase mais leve ¢ retida no reator enquanto as particulas adsorventes mais pesadas
podem passar seletivamente. Dirigiu-se a este arranjo, o qual é mostrado na Figura I1-20,

como um reator de leito fluidizado de fluxo gotejante.
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Figura II-20. Transporte de adsorvente contracorrente seletivo em um reator de leito
fluidizado de fluxo gotejante.

I1.2.11. Membranas como Separadores-Reatores

Além da utilizagdo em sistemas de purificagdes as membranas também sdo
utilizadas em reatores cataliticos, onde a combina¢io da reagio e separacdo tem como
objetivo atingir maiores conversdes pelo deslocamento da distribuicio de equilibrio dos
produtos da reagdo através de uma permeagao seletiva de pelo menos um desses produtos
(Saracco & Specchia, 1994). Reagéo e separagdo acoplada junto em um tnico aparato leva,

além de outras vantagens, a reducdo de custo.

Uma reagéio reversivel, tem um limite de conversio ou rendimento ditado pelo
equilibrio da reagdo. Este limite, em principio, pode ser deslocado pela imposi¢do de um
distirbio ao equilibrio, por exemplo, pela remoc3o de um ou mais produtos. Quando um ou
mais produtos, mas ndo os reagentes, sdo removidos através de uma membrana, a reagdo se
desloca no sentido da formacio de mais produtos. Assim a permeabilidade dos produtos
através da membrana pode aumentar a conversio dos reagentes. Este procedimento
possibilita aumentar uma dada conversdo a uma temperatura de operagio mais baixa, ou

forgar a conversdo em uma reagdo termodinamicamente desfavoravel (Hsieh, 1991).

A seletividade de um produto também pode ser aumentada pela capacidade da
membrana de separar 0s componentes da reagio. Um produto formado em contato com os
reagentes pode levar a formagfo de produtos indesejados. A ripida remogdo do produto,

através da membrana pode reduzir ou evitar as reagdes paralelas (Hsieh, 1991). Outro
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beneficio de se usar reatores de membrana esta relacionado a seguranga. Para reatores que
envolvem rapida liberagio de energia, a adigio controlada de um reagente a outro minimiza
a chance de geragdo repentina de uma grande quantidade de energia devido ao descontrole
da reagéo (Hsieh, 1991).

(@) Membranas Densas Membranas Porosas
Nio-supertadas  Suportadas Ni#o-suportadas Suportadas
(b}
Reator incleso pela | Catalisador depaositado Membrana ativa
membrana na membrana cataliticamente
(c)
Contracorrente Tanque de mistura Fhixo cruzado
Concorrente

Figura II-21. Algumas caracteristicas dos reatores cataliticos com membrana inorgénica: (a)
tipos de membranas; (b) combinagdes possiveis de catalisadores ¢ membranas; (¢} fluxos
padrdes.

Como mostrado na Figura II-21{(a), membranas inorganicas podem ser
classificadas primeiro em densas e porosas, e secundariamente em suportadas
(assimétricas) e nfo suportadas (simétricas). As membranas densas tipicas sdo feitas de
metais (ligas de prata ou paladio) ou eletrolitos sdlidos (zircdnio estabilizado), ambos
permeaveis apenas ao hidrogénio e ao oxigénio. Entre as membranas cerdmicas porosas, as
mais frequentemente usadas s3o alumina, e camadas de sol-gel titdnio e zirconio.
Membranas de eletrdlitos solidos geralmente sdo simétricas, enquanto que uma estrutura
assimétrica € frequentemente necessaria para 0s oufros materiais para otimizar a

seletividade, permeabilidade e resisténcia mecanica. Em reatores cataliticos de membranas
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inorgdnicas a aplicacio da membrana tem que ser acoplada de alguma forma com
catalisadores heterogéneos. A Figura II-21(b) mostra como este acoplamento pode ser
arranjado. O chamado reator incluso em membrana ¢ feito de uma membrana inerte a qual
contém um leito fixo tradicional de particulas cataliticas. No catalisador depositado em
membrana, a membrana é suportada, pelo menos em um lado, algumas particulas de
catalisador depositadas (eletrodos cataliticos colocados nas membranas de eletrélito sdlido).
A Figura 1I-21(c) mostra as diferentes formas que um reator catalitico de membrana
inorginica pode ser operado com respeito ao padrdo de fluxo. Fluxos contracorrente ou
concorrente s3o caracteristicas de membranas tubulares, as quais provavelmente

representam a melhor forma para as aplicagdes em engenharia.

11.2.12. Extracdo Continua com Reciclo da Resina de Adsor¢io — Continuous

Adsorption Recycle Extraction (CARE)

Pungor et al. (1987) desenvolveram um processo de extragido continua com reciclo
da resina de afinidade (“Continuous Affinity Recycle Extraction” - CARE). A viabilidade
técnica do sistema CARE foi estudada utilizando a purificaciio por afinidade de B-
galactosidase usando agarose como sistema teste de adsorgdo e soroalbumina bovina como
impureza artificial. A viabilidade do sistema também foi demonstrada usando células nido
pré-tratadas. A remog¢do dos fragmentos de células foi visivelmente confirmada pela
solu¢do clara de P-galactosidase obtida no tampdo de eluigdo removido do estagio de
dessorcio. A representacio esquemdtica do sistema CARE ¢é apresentado na Figura II-
22(A).

No experimento de Pungor er al. (1987) a agitago das particulas e recirculacio
através de bombas peristalticas nfo resultaram na ruptura do ligante, observada por 24
horas, e a recirculagdo das esferas foi possivel com a suspensfo com porosidade do meio
reacional em 0,6. Na primeira corrida teste, o fator de purificag¢fo foi 36,4; a concentragio 9
vezes e o rendimento de recuperacio excedeu 90%. A viabilidade do sistema também foi
demonstrada usando homogenato de células ndo pré-tratadas. O sistema CARE permite o
processamento de “material sujo” tal como o que contém fragmentos de celulas com

proteinas contaminantes e acidos nucleicos. Neste experimento, com alimenta¢do ndo pre-
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tratada, o rendimento de recuperagéo foi de 70%, o fator de purificagio foi de 35,0 (Pungor
et al., 1987). Estes resultados mostram que o sistema CARE pode ser utilizado para
purificagio de homogenatos de células e portanto pode ser usado nio apenas como um
passo final de purificagdo mas também como uma ferramenta de purificagdo inicial de alta
resolucdo. A operagdo do sistema nfoc € afetada pela presenca de células inteiras,
fragmentos de células, ou macromoléculas que resultam da alimentagdo viscosa no estagio
de adsorgfio. Isto & devido a dilnigdo do fluxo de alimentacdio e a configuracdo em
suspens@o do adsorvente de afinidade. Adicionalmente, como o didmetro de corte da

membrana ¢ muito maior que as impurezas sdlidas, o entupimento da membrana ¢ evitado.

Variaveis importantes no desempenho do sistema CARE sio a taxa de adsorgdo de
enzima no primeiro tanque e a taxa de dessorgfo no tanque de eluigio. A etapa limitante no
processo de adsorcdo pode ser a taxa de formagfio do complexo adsorvente-proteina, a taxa
de transporte da proteina através da membrana ou a taxa de transporte de proteina dentro

dos poros do material suporte de afinidade (Pungor ef al., 1987).

Os reatores experimentais do sistema CARE, utilizados originalmente por Pungor
et al., (1987), consistern de dois estagios idénticos (Figura II-22(B)). Dois cilindros de 250
ml com dispositivos de filtragfo concéniricos. Os cilindros foram agitados em um agitador
rotatdrio com o intuito de manter as particulas de afinidade em suspensfio. As esferas de
afinidade foram colocadas no compartimento externo da unidade e foram retidas por um
filtro de membrana com didmetro de corte de 20 um, B-galactosidase bem como todas as
impurezas foram transmitidos através do filtro sem formar uma camada de filtragfio
secundaria sobre a membrana. Cilindros de aco inoxiddvel com malha de 100 um
localizado no lado interno dos filtros, foram usados para suportar fisicamente a membrana.
O lado externo da membrana foi coberto com urna malha de nailon para prevenir a ruptura
da membrana de separagio. A suspensdo do adsorvente de afinidade foi recirculado entre os
compartimentos externos das duas unidades por uma bomba peristaltica multicanal. O fluxo
de alimentacdo contendo a -galactosidase bruta e o tampdo de lavagem foi misturado e
alimentado na unidade de adsor¢io como um fluxo vinico. O volume de trabatho dos
reatores (100 ml) foram mantidos constantes igualando as taxas de fluxos de entrada e saida

de cada reator.
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Estagio de EDstégiu de  membrana de
Adsorgdo essor¢ac separagio

Alimentagio Eluicdo

—— )
@L Reciclo

_.........-..(@:

suspensio
Rejeito Produto adsorvente

(8) (B)

Figura II-22. (A) Representagdo esquematica do CARE. (B) Reator experimental.

No sistema “CARE” original, ao invés do empacotamento convencional das
particulas adsorventes como em coluna cromatografica, o contato sélido-liquido €
alcangado em reatores de mistura com membranas. O didmetro de corte da membrana é tal
que n#o permite a passagem da matriz adsorvente mas permite que a corrente de liquidos €
seus conteudos soliiveis a permeie. A alimentago da solugfo a ser purificada € feita no
primeiro tanque, onde ocorre a adsorcdo da enzima ao ligante acoplado covalentemente a
matriz. As impurezas € as enzimas que nfo foram adsorvidas e estio na fase liquida sfo
eliminadas através da membrana. A mistura em suspensio do reator de adsor¢io ¢
continuamente recirculada ao tanque de eluigfio, onde a adigio do tampio de eluigfo
promove a dessor¢do da enzima que permeia através da membrana. A elui¢fio da enzima é
promovida pela modificagdo nas caracteristicas do tampio, tais como, mudanca no pH, na
concentracdo de sal. Para que o processo opere continuamente a suspensio do tanque de

elui¢do € recirculada ao tanque de adsorgio.

Devido a configuraciio em suspensdo da matriz adsorvente, este sistema pode ser
operado em presenga de fragmentos de células e de células inteiras, e, como o didmetro de
corte da membrana ¢ muito maior que as impurezas solidas, o entupimento da membrana é
evitado. Assim, ocorre a integragio da clarificagdo, concentragdo e purificagdo em um
unico passo, enquanto alto rendimento de recuperacdo de produto € obtido. Por exemplo,
para uma proteina produzida intracelularmente, a purificaciio pode ser feita imediatamente

ap0s o passo de ruptura da c€lula, assim contornando o passo de remogdo de fragmentos de
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células (Gordon et al., 1990a), Como este sistema utiliza reatores de mistura continuos
(CSTR) que t&ém hidrodindmica de facil controle, caminho de difusio curto € a transferéncia

de massa nio limitante, sua operagio pode ser facilmente controlada (Pungor et al., 1987).

Gordon & Cooney (1990) verificaram experimentalmente o desempenho do
processo CARE para purificagédo de B-galactosidase, utilizando troca idnica como principio
de adsor¢io. Observaram que, diferentemente da adsorgfio por afinidade, houve a adsorgio

de mais de uma proteina na fase sdlida, necessitando de mais um estagio de dessorgao.

Neste sistema a resina adsorvente deve conciliar as caracteristicas de ser adequada
a purifica¢@io desejada e ter uma resisténcia mecinica suficiente para suportar a fricgdo do
meio em suspensdo. A matriz utilizada para a fixagio do ligante tambeém pode ser
substituida por um polimero de alta massa molecular que fique retido pela membrana,

ampliando a aplicac@io do CARE para sistemas bifasicos aquosos.
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III - MODELAGEM MATEMATICA

Os modelos matematicos de adsor¢do e cromatografia geralmente s3o classificados
em trés categorias, modelo de equilibrio, modelo de pratos € modelo da taxa (Ruthven
1984). O modelo de equilibrio assume equilibrio local direto entre a fase mével e a fase
estacionaria, desprezando a dispersio axial e a resisténcia a transferéncia de massa. Esta
teoria fornece uma boa interpretacio dos resultados experimentais de colunas
cromatograficas com taxa de transferéncia de massa rapida, que ocorrem em muitas colunas
em escala analitica. Ela fornece a localizagdo geral do perfil de concentragio do sistema
cromatografico mas falha em fornecer detalhes acurados dos efeitos de tranferéncia de
massa no sistema (Lee ef al. 1989). Genericamente falando ha dois tipos de modelos de
pratos. O primeiro tipo € diretamente andlogo a um modelo de tanques em série. Neste
modelo a coluna € dividida em uma série de pequenos elementos artificiais cujo conteudo €
assumido completamente misturado. O segundo tipo de modelo de pratos ¢ formulado
baseado em fatores de distribuicfio que determinam o equilibrio de cada componente em
cada estagio artificial (Gu et al. 1993). Os modelos da taxa utilizam uma expressio para a
taxa de transferéncia de massa entre a fase movel ¢ a fase estacionaria. Um modelo da taxa
geralmente consiste de dois conjuntos de equacdes diferenciais de balango de massa, um

para o seio da fase fluida e o outro para a fase particulada (Gu et al. 1993).

Para um tanque de mistura perfeita em batelada de volume constante o balango de

massa de enzima na fase liquida pode ser escrito como:

E‘EQ;*R.(I_:Z) (III-1)

onde E é a concentragfio da enzima (proteina alvo), ¢ a porosidade do meio (fragio de
vazios) e R € a taxa de transferéncia de massa na interface € ¢ é o tempo. As diferencas entre
os modelos tedricos da taxa de adsor¢@o ocorrem principalmente devido as variagdes nas
equagdes da taxa de transferéncia de massa na interface, ou seja, a especificacéo de R na
Equagdo III-1. A taxa de transferéncia de massa na interface pode ser formulada pela (i)
taxa de difusdio no filme fluido controlando a transferéncia, (ii) pela taxa de reacdo de

adsor¢do na superficie, e (iii) pela taxa de difus@o no poro e/ou na particula. Os varios
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passos da transferéncia de massa sfo descritos na Figura III-1 (Cowan et al. 1986). Os
passos limitantes da taxa que ocorrem em um processo de adsorgdo surgem das resisténcias

ao transporte de material do seio do fluido para o interior das particulas.

Resisténeia no filme fluido Seio do fhaido
- Resisténcia a difisio Ry
e Ho pPOTC “~

DifasBo no estado shsorrido
Resisténciz a difas3o na fase
particula ou Resisténcia

Figura III-1. Natureza fisica e localizag8o de passos individuais na transferéncia de massa
do soluto de um fluido para uma particula sélida (adaptado de Cowan et al. 1986).

Quando a taxa de difusdo na particula e/ou no poro € controladora do processo,
dois tipos de aproximagdes tém sido usadas. O modelo do sélido homogéneo e o modelo da
particula porosa. O modelo do sélido homogéneo trata a particula como uma matriz
homogénea, independente de sua estrutura porosa (Cowan et al. 1986). Nestes modelos
simplificados o processo de adsorgéo pode ser tratado como uma reagio quimica reversivel
ou irreversivel € assim a expressio de transferéncia pode ser simplificada por uma

expressdo cinética da taxa.

Chase (1984b) sugeriu a modelagem do sistema por uma reagio de transferéncia
de massa reversivel na qual o adsorbato livre se liga ao adsorvente. Assume-se que o sitio
de ligacdo imobilizado L no adsorvente tem afinidade por apenas uma unica espécie de

adsorbato P e que a interagfo pode ser descrita por uma relac@o de equilibrio na forma:
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P+1L "'—“id_ Pl

k2 (1I1-2)
onde k/ € k2 s3o pardmetros cineticos da taxa que governam a reagdo na diregfio de
adsorgio e dessor¢do respectivamente. A razio das constantes (k2/k/) é igual a constante de
dissociagdo {Kd) que descreve a relagdo de equilibrio da reagfo. As constantes da taxa 4/ ¢
k2 nio representam apenas as taxas de adsor¢do e de dessorcio do adsorbato no sitio de
ligagdo imobilizado na superficie do adsorvente mas também inclui as contribuigdes
significativas das resisténcias a transferéncia de massa que ocorrem nestes sistemas desde o
seio da fase médvel até o sitio de adsor¢fo. Esta resisténcia a transferéncia de massa também
inclui a resisténcia no fluido na regido exterior a particula (resisténcia a difusdo no filme) e
dentro das particulas devido & difuso nos poros (difus3o no poro ou resisténcia a difusdo
na particula) e a resisténcia a adsor¢do na superficie da parede do poro (resisténcia a reagéo
na superficie). Este modelo ao invés de considera¢des rigorosas da natureza das resisténcias
adota uma descrigdo empirica onde o processo de adsorgio e dessorgdo ¢ descrito por
pardmetros cinéticos da taxa determinados experimentalmente (Chase 1984b). Apesar da
formulagfo matematica empregada neste modelo paramétrico agregado ser simples € nfo
distinguir explicitamente entre o transporte de massa e a cinética de ligagdio intrinseca, o

sistema experimental € bem descrito {Chase 1984b).

A taxa progressiva da reagfo € proporcional a quantidade de enzima livre (P[=]E)
multiplicado pela quantidade de sitios livres (L[=]0Qm-Q) para se ligar com a enzima. A

taxa reversa é proporcional a quantidade de enzima ligada ao adsorvente (P-L[=]Q), isto &,

k1 ((m-0)
E &T— @

k2 (I11-3)

onde E ¢ a concentracfo de enzima livre, O € a concentragio de enzima adsorvida, Om € a
capacidade maxima do adsorvente ¢ &/ e k2, como ja foi dito sdo as constantes cinéticas. A

expressio da taxa de adsorgio pode entdo ser definida pela equagio:
Rm%g—mki-E-( m—Q)-k2-Q (111-4)
Quando o sistema atinge o equilibrio, dQ/dt=0, E=E* e Q=Q*:
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K-E* (om-0")-k2.0" =0 (IT1-5)
onde o sobrescrito * representa o valor no equilibrio. Da EquagZo III-5, pode ser mostrado
que no equilibrio, a concentragdo na fase sélida do material adsorvido variara com a

concentracido do adsorbato de uma maneira descrita por:

t— Qm‘E‘

0 (Kd+ED)

(111-6)

onde Kd=k2/ki ¢ a constante de dissociagdo da (do complexo adsorvente-adsorbato). A

Equacio III-6 € conhecida como isoterma de Langmuir.

A predigdo do comportamento dos sistemas de afinidade durante o estagio de
eluicio do ciclo de purificagio requer conhecimento dos pardmetros de interagfio na

presenca do eluente.

k2
Q — > &

ki(om-Q (I1-7)

Na elui¢io a constante da taxa de dessor¢do (£2) tende a aumentar enquanto o
valor de k! tende a diminuir (o valor de Kd aumenta), pois geralmente o eluente além de
prevenir a adsor¢io promove o colapso do complexo adsorvente-adsorbato. Em muitos
casos a eluicdo tende a ser extremamente rapida e assim a eluicfio também pode ser
definida como uma reacdo de primeira ordem irreversivel, onde 43 € a constante de
dissociag#o:

%3
(111-8)

A taxa de dessorgio fica:

49 _ 4. ]
—==k3:0 (I11-9)

Os resultados obtidos por Chase (1984b) confirmaram que uma relagiio simples de
equilibrio pode ser usada para descrever as interagdes que ocorrem em cromatografia de

afinidade, Entretanto este modelo assume que os pardmetros que descrevem a reagfo de
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liga¢do s@o os mesmos para todos os sitios de ligagio do adsorbato o que pode ndo ocorrer

sempre na pratica.

Uma andlise do desempenho de diferentes configuragdes derivadas do sistema
CARE de purificagio foi feita neste trabalho através de simulagdes computacionais
utilizando os pardmetros cinéticos de adsor¢do por afinidade da enzima lisozima em
Cibracon Blue apresentados por Chase (1984a) e Cowan ef al. (1986). Também foram
avaliados o desempenho de diferentes configuragdes derivadas do sistema CARE, do
sistema de leito movel simulado e do sistema de tanque de mistura mével simulado
utilizando os pardmetros cinéticos obtido por Taboada (1999) para a adsorgdo de lipase por

interagdo hidrofébica.

Taboada (1999) estudou a adsor¢do de lipase em resina de interacio hidrofobica
(Bytil-Sepharose) cuja adsorgio ¢ favorecida com o aumento da concentragio de cloreto de
sodio (NaCl) e a dessorcio ¢ favorecida pela redugo da concentragdo de NaCl presente no
meio. Os pardmetros cinéticos (k/, k2, Om) foram ent3o obtidos em fun¢io da concentragio
de NaCl e as diferentes etapas, adsor¢fio, lavagem e eluicfio puderam ser simuladas
computacionalmente em fun¢do do teor de sal presente nos tampdes utilizados em cada

estagio.

A adsorgdio em batelada em tanque de mistura perfeita de volume constante, ¢

representado esquematicamente na Figura I11-2.

(€<p 3 pop)
@«é"%’
G

oy

Figura III-2. Representagio esquemdtica de adsor¢do em batelada. P enzima, L ligante,
P-L enzima adsorvida.
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A taxa de variagio com o tempo da concentragdo de enzima na fase liquida (£) no
reator batelada ¢€ igual ao negativo da taxa de variagio com o tempo da concentragdo de
enzima na fase sdlida multiplicado pela razio entre os volumes das fases sdlida e liquida

devido a porosidade.

A seguir sfio apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase liquida em reator batelada.

Acumulo de enzima na fase liquida: %
énci i 21 dQd(1-¢
Taxa de transfer€ncia de massa de enzima para a fase solida: =
£

O balango de massa de enzima na fase liquida em reator batelada de mistura perfeita fica:

dE __dQ (l-¢ ]
dt dt ( & J ¢h 10)_
9 _ k1-E-(Om _Q)_kg.Q}.[}.:ﬁj (IM-11)
dt £

A porosidade do meio ( ) ou fraglio de vazios € definida como a razdo entre o volume de
liquido (¥7) e o volume total (V=V;+V5), que € a soma do volume de liquido com o volume
de sélido (¥V5):

h 7

vi+V, V

£ =

(111-12)

A adsorgdo em tanque de mistura continuo com membrana, € representado

esquematicamente na Figura III-3.

A taxa de variagdo com o tempo da concentragio de enzima na fase liquida (£) no
reator de mistura continuo € igual ao que entra na alimenta¢io menos o que permeia através
da membrana, menos a taxa de variag@o com o ternpo da concentracdo de enzima na fase
sélida multiplicada pela raziio entre os volumes das fases sélida e liquida devido a

porosidade.
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Figura I1I-3. Representacdo esquematica de adsorgdo em reator de mistura perfeita continuo
com membrana. ¥/ fluxo volumétrico de solugiio, £0 concentragio de enzima na
alimentagfo, £ concentragio de enzima na saida.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase liquida no reator de mistura continuo com membrana.

Actumulo de enzima na fase liquida: %
. ;o . . Fl
Enzima na fase liquida que entra no reator pela alimentagio: E;-mE 0
-
. . . . Fl
Enzima na fase liquida que sai do reator através membrana: P E
-
A X - dQ(1-¢
Taxa de transferéncia de massa de enzima para a fase sélida: P e
t &

O balango de massa de enzima na fase liquida em reator de mistura continuo com

membrana fica:

dE _ Fl (o _dQ (1-¢ _
dt Ve E0 E) dt [ £ ] (III-13)
dE-_f}_ A . r. AV, _I—-g )
Pk e'(EO E)-[k1-E-(Om~0)-k2-0] (mg ) (I11-14)

A adsorcio em coluna cromatogrifica de leito fixo de volume constante, é

representado esquematicamente na Figura IT1-4.
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Fi ¥ E
Figura ITI-4. Representacio esquematica de uma coluna cromatografica de leito fixo.

FI fluxo volumétrico de soluglio, E0 concentragio de enzima na alimentacao,
E concentragfio de enzima na saida.

A variacio da concentracdo de enzima (£) no volume de controle em uma coluna
cromatografica de leito fixo é igual ao que entra menos o que sai no volume de controle
menos a varia¢do de concentragdo de enzima na fase sélida multiplicado pela razio de

propor¢do de volume entre as fases solida e liquida devido a porosidade.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa da enzima por unidade
de volume da fase liquida (fase movel) em uma coluna cromatografica de leito fixo sem
difusio e dispersdo axial.

dE

Actumulo de enzima na fase liquida no volume de controle: ”

Enzima na fase liquida que entra menos a que sai no volume de controle: }}m}m(,_ L %E—)
¥ z

Taxa de transferéncia de massa de enzima para a fase solida no volume de controle:

912(&:5}
di \ €

O balango de massa de enzima na fase liquida em coluna cromatografica de Ieito fixo fica:

éfizﬂ_[_LiE.J,_iQ.[*_ﬁj (IT1-15)
d V-g dz dt &
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dE  Fl dE l-¢
— = | -L— |-|kl.E- -Q)-k2-9)| — 1I-16
~ V_g[ dzj [e1-£-(om-0) Q]( . ] (I-16)

Nesta tese de doutorado utilizou-se os pardmetros cinéticos de adsorgio e
dessorgdo da enzima lisozima adsorvida em Cibracon Blue apresentados por Chase (1984a)

e Cowan et al. (1986) especificados a seguir. Os parametros cinéticos kI, k2 e k3 sao

constantes e k/ e k2 se referem a adsorc¢io e £3 a elui¢fo.
k1=10° mol” hr litro

k2=1,80hr !

k3=10 hr "

Om=1,0 x 10° mol litro™

Nesta tese de doutorado utilizou-se também os pardmetros cinéticos de adsorgéo e
dessorcio de lipase produzida pelo microorganismo Geotricum sp, obtidos por Taboada
(1999), em um trabalho que faz parte do projeto do CNPq intitulado “Obtenc¢io de Enzima
Lipase Utilizando Reatores Ndo Convencionais Para Recuperacdo e Purificagdo” PADCT
QEQ 01/95-01, no qual esta tese também esta incluida. Taboada (1999) obteve a cinética de
adsorgio de lipase presente no caldo de fermentagfio em resina de interacdo hidrofédbica,
Butyl-Sepharose, a diferentes concentragdes de cloreto de sodio (de 0.5M a 2,0M),
determinando as constantes cinéticas Om e Kd através do ajuste da equagdo de Langmuir
aos valores experimentais. Os valores das constantes k/ ¢ k2 (Kd=k2/k1) foram ajustados
utilizando dados obtidos no estado dinmico e o método de Runge-Kutta de 4* ordem.
Taboada (1999) utilizou as constantes cinéticas para simulagfo de curvas de ruptura
(breakthrough), que foram comparadas com curvas de ruptura experimentais obtidas por
injecdo do caldo bruto de fermentag@io contendo diferentes concentragfes de cloreto de
s6dio, em coluna de Butyl-Sepharose. O grau de ajuste entre as curvas experimentais ¢ as

simuladas foi bom.

As intera¢des hidrofodbicas desempenham um papel importante na adsorgdo de
lipases sobre membranas hidrofobicas devido a elevada hidrofobicidade das lipases, pouco

comum entre as enzimas (Balcio ef al. 1996). A desidratacio das regiGes hidrofdbicas tanto
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nas proteinas como nos adsorventes pode contribuir para incrementear significativamente a

forca de adsorg3o.

Os parametros cinéticos de adsor¢do de lipase em Butyl-Sepharose obtidos
experimentalmente por Taboada (1999) sio apresentados a seguir. Os parametros cineticos
ki e k2 e Om foram obtidos em fungdo da concentracio de NaCl presente no meio. Na
Tabela III-1 sZo apresentados os pardmetros cinéticos Om e Kd. Pode-se verificar uma forte
dependéncia destes pardmetros com a concentragdo de sal presente no meio. Com o
aumento da concentragio de sal hd uma reducio no valor de Kd, indicando um
favorecimento do processo de adsor¢do. Com o aumento da concentragdo de NaCl também
ha um aumento da capacidade méaxima de adsorgfio (Om) da lipase na resina de interagdo

hidrofdbica favorecendo a retencéo desta enzima.

Os valores dos parfmetros cinéticos k/ e k2 obtidos por Taboada (1999) sio

apresenteados na Tabela I1I-2.

Tabela III-1. Valores dos pardmetros cinéticos para adsorgio de lipase por Butyl-Sepharose

em fungdo da concentragio de NaClL

Concentragdo de NaCl Om Kd
(moles/litro) (Ulitro) (U/litro)
0,5 31150 9420
1,0 69950 7340
2,0 80100 2990

Tabela ITI-2. Valores dos pardmetros cinéticos intrinsecos 4/ e £2 na adsorgédo de lipase em

Butyl-Sepharose em func¢fo da concentragio de NaCl.

Concentracio de NaCl ki1 k2
(moles/litro) (litro/(U-hr)) (hr')
0,5 0,00027 2,5434
1,0 0,00036 2,6466
2,0 0,00057 1,7046
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Visando a simula¢do computacional do processo CARE para purificagfo de lipase,
Taboada (1999) f€z um ajuste dos pardmetros experimentais e obteve as equagdes que
representam o comportamento destes pardmetros em funcdo da concentragdo de sal. As
equacdes matematicas que representam a variagdo dos pardmetros cinéticos em fungéo da

concentracdo de sal, sfo apresentadas a seguir:

Om = 13467 - [NaCl]- e:xp(w 0,1623 - [NaCI + 1,7477) R’=0,9596  (IlI-17)

k1 =0,0001656 +0,000216 - [NaCl] R*=0,9988 (I11-18)

1.8114 -[NaCI]
128,13 + [NaCI]

k2=2601- R2=0,9869 (111-19)

Com estas equagdes descrevendo a dependéncia dos pardmetros cinéticos com o
teor de sal pode-se fazer uma simulagio computacional mais realista pois a adsorgéo, a
lavagem e a elui¢do podem ser simuladas em fungfo da correspondente concentrago de sal
contido no meio reacional de cada etapa. Como o tampéo de alimentacio e lavagem contém
sal para favorecer a adsorgdo e o tampdo de eluigdo ndo contém sal para promover a
dessorgdo, a mistura que ocorre entre os tampdes durante o processo de purificagdo gera
uma alterac@o no teor de sal e consequentemente uma alteragdo nos pardmetros cinéticos,
que s3o automaticamente computadas pelas equagdes dos pardmetros cinéticos (11I-17 a II-

19).

Na elaboraggo dos modelos dos sistemas de purificacio estudados nesta tese foram
feitas as seguintes hipoteses: o processo de adsor¢do € isotérmico; os coeficientes de
transferéncia de massa da enzima s&o dependentes da concentragdo de sal (cinética de
adsor¢io de lipase); apenas a enzima ¢ adsorvida pela resina adsorvente enquanto que as
impurezas ndo s3o: o transporte da biomolécula alvo (enzima) e impurezas através da

membrana € desimpedido (100% de transmissio ~ exceto nos ¢asos em que a membrana s
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permite a passagem de tampédo e seu contetido salino); o diimetro de corte da membrana
impede a passagem da resina adsorvente e por isso nfo ha fluxo de enzima adsorvida
através da membrana; o volume dentro de cada médulo é mantido constante pela igualdade
de adicfio € remogdo de tampZo; a concentragio por polarizacdo da molécula ligante na
superficie da membrana ¢ desprezivel nas condi¢bes de operagdo; a porosidade da particula
nio estd sendo considerada mas apenas a porosidade do meio. Com relagio aos
componentes presentes nos tampdes utilizados em todos os sistemas de purificacdo
simulados neste trabalho informa-se que o tampfo de alimentagio contém enzima,
impureza e sal, o tamp@o de lavagem contém apenas sal na mesma concentra¢io do tampio

de alimenta¢do € o tampdo de elui¢o ndo contém sal para favorecer a dessor¢io.

Foram assumidas hipodteses especificas para os sistemas de purificagio que
apresentam caracteristicas particulares que diferem das caracteristicas comuns ou hipéteses

que ndo estdo expressas nas hipoteses gerais.

Entre as hipoteses especificas dos sistemas que utilizam tangues de mistura com
membranas assume-se que as condigdes de mistura existentes dentro do tanque so ideais,
ou seja, mistura perfeita. Para os sistemas com reatores de fluxo pistonado, considerou-se
fluxo pistonado ideal e apenas a variagdo das concentragdes axiais ao longo do duto
tubular. Para os sistemas empregando colunas de leito fixo, a dispersdo e difusio axial
foram consideradas despreziveis. No sistema com membrana modificada (com didmetro de
corte menor), esta sO permite a passagem de sal e impede a passagem de impurezas e

enzima.

I11.1. Configuracoes Derivadas do Sistema CARE
T1L.1.1. Sistema CARE de Dois Estagios (CARE2)

O modelo matematico do sistema CARE original, representado na Figura III-5, é
apresentado a seguir. Este sistemna consiste de dois tanques de mistura com uma membrana
de ultrafiltragdo acoplada que impede a passagem da resina adsorvente. A alimentacio é
feita no primeiro estagio onde ocorre a adsor¢do e a elui¢do é feita no segundo estigio

enquanto o meio reacional com a resina adsorvente é continuamente recirculada entre os
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dois tanques. O fluxo de elui¢do & isento de sal para promover a dessor¢io. O fluxo de

alimentacdo contém enzima, impurezas e sal.

F1EQCO

FREICIQI
57

82
F2 Q2E2 C2

Figura III-5. Representagdo esquematica do sistema CARE com dois estagios.
A setas = e <= indicam fluxo de liquido e s6lido; a seta ¥ indica fluxo de liquido € a linha

tracejada — — — — representa a membrana.

Balanco de massa no estagio de alimentacfo (estagio de adsorcio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator (E7). O actimulo de enzima

na fase liquida no primeiro reator € igual ao que entra pela alimentagio menos o que sai

através da membrana, mais 0 que entra menos ¢ que sai pelo fluxo de reciclo, menos o que

adsorve na resina.

A seguir sio apresentados os termos do balanc¢o de massa de enzima, por unidade

de volume da fase liquida no primeiro reator:

Actmulo de enzima na fase liguida no primeiro reator:

Enzima na fase liquida que entra no primeiro reator pela alimentacio:

Enzima na fase liquida que sai do primeiro reator através da membrana:

Enzima na fase liquida que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo:

Enzima na fase liquida que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo:

dE1
dt

V-g

F1 5
V.g

R ey
Vv

ﬂgl
V
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Enzima que ¢ adsorvida plela resina: [K1E1-(Om - 01) - k201]- (}:ﬁ]
£

Portanto o balan¢o de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator fica:

dE1 _

— T E(EO El) (Ez El)-[K1E1-(Om - Q1)- k201]- [15‘9 J (IN1-20)

Balanco de massa de enzima na fase sdlida no primeiro reator (7). O acimulo de enzima

na fase solida no primeiro reator ¢ igual, ao que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo,

mais ¢ que adsorve na resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase solida no primeiro reator:

Actmulo de enzima na fase sélida no primeiro reator: %%l

. 1 .. . FR
Enzima na fase sélida que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —Q2
Enzima na fase solida que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: — Q1
Enzima que adsorve na resina: [Id E1-(Om—-Q1)- kZQl]

Portanto o balango de massa de enzima na fase solida no primeiro reator fica:

dgl X ~—(02-01)+[k1E1-(Om - 01)- k201] a2

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no primeiro reator (C/). O acumulo de
impurezas na fase liquida no primeiro reator ¢ igual ao que entra na alimentagfio menos o

que permeia através da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de impurezas por

unidade de volume na fase liquida no primeiro reator:

dcl

Acumulo de impurezas no primeiro reator: =
¢
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F1

Impurezas que entram ne primeiro reator pela alimentag3o: P Co
£
. , F1
Impurezas que saem do primeiro reator através da membrana: 7 Cl1
‘&
. . FR
Impurezas que entram no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: 7 C2
. . FR
Impurezas que saem do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —C1

Portanto o balan¢o de massa de impurezas no primeiro reator fica:

dCl F1 FR
e = e (OO - C1)+ —{C2 - C1 IH-22
dt V-s( )+ vV ( ) ( )

Balanco de sal (NaCl) na fase liquida no primeiro reator ($7). O actimuio de sal no primeiro

reator € igual ac que entra no tampdo de alimentagio menos o que permeia através da

membrana, mais 0 que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de sal por unidade de

volume da fase liquida no primeiro reator:

Actmulo de sal no primeiro reator: %g—]—
t
. . . Fl
Sal que entra no primeiro reator pela alimentagio: 7. S0
-E
. o . Fl
Sal que sai do primeiro reator através da membrana: T S1
- E
. . FR
Sal que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —-—I;—S 2
. L . FR
Sal que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: — 81
Portanto o balango de massa de sal no primeiro reator fica:
as1_ f—l—(so - S1)+f£(S2 - S§1) (I11-23)
dt V-e Vv
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Balanc¢o de massa no estagio de eluicfio (estagio de dessorcéo).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no segundo reator (£2). O actmulo de enzima

na fase liquida no segundo reator € igual a, menos o que sai através da membrana, mais o

que entra menos ¢ que sai pelo fluxo de reciclo, menos o que adsorve na resina.

A seguir s@o apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase liquida no segundo reator:

Actmulo de enzima na fase liquida no segundo reator: %-?
. P . . F2
Enzima na fase liquida que sai do segundo reator através da membrana: ?ME 2
¥
. - . FR
Enzima na fase liquida que entra no segundo reator pelo fluxo de reciclo: ?E I
. .o . . FR
Enzima na fase liquida que sai do segundo reator pelo fluxo de reciclo: WT;ME 2
Enzima que ¢ adsorvida pela resina: [k1E2-(Om - ©2)- k202)- G:f—]
&
Portanto o balan¢o de massa de enzima na fase liquida no segundo reator fica:
FR -
..‘?.g}.?. - }f_?m (- E2)+=-(E1- E2)- k12 (0m - 02) - k202] (1——8—] (I1-24)
. £

Balango de massa de enzima na fase sélida no segundo reator (Q2). O acumulo de enzima

na fase sélida no segundo reator € igual ao que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo,

mais o que adsorve na resina.

A seguir s@o apresentados os termos do balanco de massa de enzima por unidade

de volume da fase solida no segundo reator:

Actmulo de enzima na fase s6lida no segundo reator: _df_Z
t
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Enzima na fase sélida que entra no segundo reator pelo fluxo de reciclo: M—FI—? o1

Enzima na fase so6lida que sai do segundo reator pelo fluxo de reciclo: --F»;QZ

Enzima que adsorve na resina: [klEZ (Qm-02)- k202]

Portanto o balan¢o de massa de enzima na fase sélida no segundo reator fica:

..‘?.g_% - f;i(gl -02)+[kK1E2-(Om - 02)- k202] (111-25)

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no segundo reator (C2). O acumulo de

impurezas no segundo reator € igual a menos o que permeia através da membrana, mais ¢

que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de impurezas por

unidade de volume da fase liquida no segundo reator:

Actimulo de impurezas no segundo reator: %—2—
‘ , F2
Impurezas que saem do segundo reator através da membrana: 7o C2
¥
. FR
Impurezas que entram no segundo reator pelo fluxo de reciclo: _ITCI
. FR
Impurezas que saem do segundo reator pelo fluxo de reciclo: 7 C2
Portanto o balan¢o de massa de impurezas no segundo reator fica:
@“z_r2. C2)+ FR (c1-C2) (111-26)

dt V-g _f/m

Balanco de massa de sal (NaCl) na fase liquida no segundo reator (52). O actimulo de sal

no segundo reator ¢ igual a menos o que permeia através da membrana, mais o que entra

menos o que sai pelo fluxo de reciclo.
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A seguir sfo apresentados 0s termos do balan¢o de massa de sal por unidade de

volume da fase liquida no segundo reator:

Actimulo de sal no segundo reator: %Sm%
t
: . F2
Sal que sai do segundo reator através da membrana: };WSZ
‘€
. FR
Sal que entra no segundo reator pelo fluxo de reciclo: —};—Si
. . FR
Sal que sai do segundo reator pelo fluxo de reciclo: —;—S 2
Portanto o balango de massa de sal no segundo reator fica:
ds2  F2 FR
— = e (= §2 )+ ——(S1 - 52 M1-27
22 - s B si-s2) .27

Os pardmetros cinéticos de transferéncia de massa (Qm, &/, k2) utilizados no
modelo matematico para cada estdgio do sistema de purificagdo, foram calculados pelas
respectivas equacdes (Equagdo I11-28, 111-29, III-30), sempre em fungéo da concentracdo de

sal no meio reacional que vigora no estagio naquele momento.

Om =13467- S - expl—0,1623- 87 +1,7477) (I11-28)
k1=0,0001656 + 0,000216 - S (111-29)
7
k2=2,601- 20 (111-30)
128,13+S

Com isso toda variagio na concentracdo de sal que ocorrer no interior do reator
devido a mudanc¢a na concentragio de sal da alimentagfio, mudanca na vazio dos fluxos de
entrada e saida e mudanga na vaz3o dos fluxos de reciclo serad computada pelo programa. O
calculo da concentragdo de sal do meio reacional a cada instante, possibilita a atualilizagio

dos parAmetros cinéticos pelo proprio modelo.
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II1.1.2. Sisterna CARE de Trés Estagios (CARE3).

O sistema CARE de trés estagios proposto por Gordon ef al. 1990b € apresentado
esquematicamente na Figura I1I-6. Neste sistema € feito a inclusio de um estagio
intermediario de lavagem semelhante ao estagio de adsor¢do. A alimentagdo da solugdo a
ser purificada € feita no primeiro tanque e a eluigdo ¢ feita no terceiro tanque. A mistura
reacional é continuamente circulada do primeiro tanque para o segundo, do segundo para o
terceiro, e do terceiro para o primeiro. A concentragdo de sal na corrente de entrada do

tamp3o de lavagem ¢ igual a concentragio da solugdo de alimentagéo (S0).

Fi EG CO f‘bz S8 F3

E2v &2

FREICIQ3S3
Figura ITI-6. Representagio esquematica do sistema CARE com trés estagios.

Balanco de massa no estagio de alimentagio (estagio de adsorcio).

Balanco de massa de enzima na fase liguida no primeiro reator (£/). O actimuio de enzima

na fase liquida no primeiro reator ¢ igual ao que entra pela alimentagdo menos o que sai
através da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo, menos o que

adsorve na resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase liquida no primeiro reator:

, . .. . dE1
Actmulo de enzima na fase liquida no primeiro reator: —
t
) . .. . . Fl
Enzima na fase liquida que entra no primeiro reator pela alimentag#o: ?———E 0
£
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Enzima na fase liquida que sai do primeiro reator pela membrana: —;l El
‘&

Enzima na fase liquida que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: %ﬁ E3
. o . o . FR
Enzima na fase liquida que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —F1
Enzima que adsorve na resina: [k1E1-(Om - Q1) - k201]- [1 ‘9)

£

Portanto o balango de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator fica:

dEl _

=7 E(EO E1)+ (E3 EN-[k1EL-(Om - O1)- k201]- (18‘9) (I11-31)

Balanc¢o de massa de enzima na fase sélida no primeiro reator (Q/). O acumulo de enzima
na fase sélida no primeiro reator € igual ao que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo,

mais 0 que adsorve na resina.

A seguir sfo apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase solida no primeiro reator:

Actmulo de enzima na fase sélida no primeiro reator: gg}»
t
. - . . FR
Enzima na fase sélida que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: 7 o3
) . . . . FR
Enzima na fase sélida que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —Q1
Enzima que adsorve na resina: [k1E1-(Om - 01)- k201]

Portanto o balango de massa de enzima na fase s6lida no primeiro estagio fica:

df FR — (@3- 01)+[k1E1-(Om - 01)- k201] (111-32)



Balanco de massa de impurezas na fase liguida no primeiro reator (C7). O acimulo de

impurezas no primeiro reator é igual ao que entra na alimentagdo menos o que permeia

através da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sdio apresentados os termos do balango de massa de impurezas por

unidade de volume da fase liquida do primeiro reator:

Actmulo de impurezas no primeiro reator:

Impurezas que entram no primeiro reator pela alimentaco:
Impurezas que saem do primeiro reator pela membrana:
Impurezas que entram no primeiro reator pelo fluxo de reciclo:

Impurezas que saem do primeiro reator pelo fluxo de reciclo:

Portanto o balango de massa de impurezas no primeiro reator fica:

dCl1

F1 FR
—= e (CO - Cl}+ ~—(C3-C1
dt V-a( )+ V ( )

dcl
dt

1
V-

1A
V-

—C3
4

FR o
V

(I11-33)

Balanco de massa de sal (NaCl) na fase liquida no primeiro reator (S7). O actimulo de sal

na fase liquida no primeiro reator € igual ao que entra no tampéo de alimentag@o menos o

que permeia através da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de sal por unidade de

volume da fase liquida do primeiro reator:

Actumulo de sal no primeiro reator:

Sal que entra no primeiro reator pela alimentag3o:

Sal que sai do primeiro reator pela membrana:

ast
dt
Fl

e §O
V-eg

Fl o
V-g
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Sal que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: EESS

Sal que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —55—31

Portanto o balanco de massa de sal no primeiro reator fica:

ast _

Pk (SO S1)+ (53 S1) (I11-34)

Balang¢o de massa no estagio de lavagem.

Balanco de massa de enzima na fase liguida no segundo reator (£2). O acimulo de enzima
na fase liquida no segundo reator € igual a menos o que sai através da membrana, mais o
que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo, menos o que adsorve na resina. O tampéo

de lavagem que entra no segundo reator nio contém enzima.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase liguida no segundo reator;

Actimulo de enzima na fase liquida no segundo reator: ﬂ%
. . . F2
Enzima na fase liquida que sai do segundo reator pela membrana: 7 E2
&
. .. . FR
Enzima na fase liquida que entra no segundo reator pelo fluxo de reciclo: 7 El
. (o . . FR
FEnzima na fase liquida que sai do segundo reator pelo fluxo de reciclo: ~—E2
Enzima que adsorve na resina: [kIE 2-(Om-Q2)- kZQZ] ( g}
£

Portanto o balango de massa de enzima na fase liquida no segundo reator fica:

dE2  F2

—= V_g( E2)+ m(m E2)- [kIEZ-(QmwQZ)wkZQZ]-(l%i) (I11-35)
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Balanco de massa de enzima na fase sélida no segundo reator (02). O acimulo de enzima

na fase solida no segundo reator € igual ao que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo,

mais o que adsorve na resina.

A seguir sio apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase solida no segundo reator:

Acumulo de enzima na fase solida no segundo reator: %th

. ‘e . FR
Enzima na fase sélida que entra no segundo reator pelo fluxo de reciclo: -?/——Ql

. . . . FR
Enzima na fase solida que sai do segundo reator pelo fluxo de reciclo: ——V—QZ
Enzima que adsorve na resina: [k1E2 (Om - 02)- k202]
Portanto o balango de massa de enzima na fase liquida no segundo reator fica:

% = f; (01~ 02)+[k1E2 - (Om - 02)- k202] (I11-36)

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no segundo reator (C2). O actmulo de

impurezas no segundo reator ¢ igual 2 menos o que permeia através da membrana, mais o

que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de impurezas por

unidade de volume da fase liquida do segundo reator:

Actmulo de impurezas no segundo reator: égm%
t
F2
Impurezas que saem do segundo reator pela membrana: Voo o
£
. FR
Impurezas que entram no segundo reator pelo fluxo de reciclo: 2 C1
: FR
Impurezas que saem do segundo reator pelo fluxo de reciclo: A C2
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Portanto o balan¢o de massa de impurezas no segundo reator fica:

dc2 _ F2

FR
— = (-C2)+ —V—(Cl ~C2) (I11-37)

Balanco de massa de sal (NaCl) na fase liquida no segundo reator (S2). O actimulo de sal

no segundo reator € igual ao que entra no tamp#o de lavagem menos o que permeia através

da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sfo apresentados os termos do balango de massa de sal por unidade de

volume da fase liquida do segundo reator:

Actmulo de sal no segundo reator: gg;
~ F2
Sal que entra no segundo reator pelo tampao de lavagem: I—/———S 0
¥
. F2
Sal que sai do segundo reator pela membrana: 7 S2
¥
: FR
Sal que entra no segundo reator pelo fluxo de reciclo: -I~}-S 1
. . FR
Sal que sai do segundo reator pelo fluxo de reciclo: ——V—S2
Portanto o balanco de massa de sal no segundo reator fica:
as2 —E‘?'—(SO -82)+ f5—(51 -52) (I11-38)
dt V-¢ vV

Balanco de massa no estagio de eluicfio (estagio de dessorcio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no terceiro reator (E3). O acimulo de enzima

na fase liquida no terceiro reator € igual a menos o que sai através da membrana, mais o

que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo, menos o que adsorve na resina.

A seguir s#io apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase liquida no terceiro reator (£3).
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. . i . dE3
Acumulo de enzima na fase liquida no terceiro reator: e

dt
i . . . F3
Enzima na fase liquida que sai do terceiro reator pela membrana: ?/%E 3
¥
. . i ) FR
Enzima na fase liquida que entra no terceiro reator pelo fluxo de reciclo: -~£f-—E 2
. . . . . FR
Enzima na fase liquida que sai do terceiro reator pelo fluxo de reciclo: —F3
Enzima que adsorve na resina: [K1E3-(Om - 03)- k203]- (kﬁ)
£

Portanto o balan¢o de massa de enzima na fase liquida no terceiro reator fica:

A3 _ T3 ( g3y, PR 5y g3)- [k1E3 - (om—03)-k203)- 12 _
— = E3)+ > (E2 - E3)-[KIE3-(Om ~03) k?_QB]( . ] (111-39)

Balanco de massa de enzima na fase s6lida no terceiro reator (03). O actimulo de enzima

na fase solida no terceiro reator é igual ao que entra menos ¢ que sai pelo fluxo de reciclo,

mais ¢ que adsorve na resina.

A seguir sd3o apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase solida no terceiro reator:

Actimulo de enzima na fase sélida no terceiro reator: %ig—?i
t
. - . . FR
Enzima na fase solida que entra no terceiro reator pelo fluxo de reciclo: v-i-/;wQZ
. iy . : . FR
Enzima na fase solida que sai do terceiro reator pelo fluxo de reciclo: ?Q3
Enzima que adsorve na resina: [K1E3-(Om - 03)- k203]

Portanto o balanco de massa de enzima na fase sélida no terceiro reator fica:

d03 FR

— = - (02-03)+ [k1E3-(om - 03)- k203] (IT1-40)
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Balanco de massa de impurezas na fase liguida no terceiro reator (C3). O actimulo de

impurezas no terceiro reator € igual a menos o que permeia através da membrana, mais o

que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sio apresentados os termos do balango de massa de impurezas por

unidade de volume da fase liquida do terceiro reator:

Actmulo de impurezas no terceiro reator: 5{5—%
t
. F3
Impurezas que saem do terceiro reator pela membrana: 7 C3
‘£
. . FR
Impurezas que entram no terceiro reator pelo fluxoe de reciclo: 7 C2
. . FR
Impurezas que saem do terceiro reator pelo fluxo de reciclo: 7 C3
Portanto o balango de massa de impurezas no terceiro reator fica:
dC3 F3 FR
e = e (= C3 )+ —(C2 - C3 11-41
T =7 O3+ ) (II1-41)

Balanco de massa de sal (NaCl) na fase liguida no terceiro reator (83). O acimulo de sal no

terceiro reator € igual a menos o que permeia através da membrana, mais 0 que entra menos
o que sai pelo fluxo de reciclo. O tampdo de elui¢do que entra no terceiro estagio nfo

contem sal, pois a dessor¢éo € favorecida pela redugdo da concentragio de sal.

A seguir sio apresentados os termos do balango de massa de sal por unidade da

fase liquida do terceiro reator:

Acumulo de sal no terceiro reator: %SE
t
. . F3
Sal que sai do terceiro reator pela membrana: 7 S3
‘&
. . FR
Sal que entra no terceiro reator pelo fluxo de reciclo: — 82
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Sal que sai do tercetro reator pelo fluxo de reciclo: R 53

Portanto o balanco de massa de sal no terceiro reator fica:

gﬁzm__FS -S3)+-—€£

S2-383 II-42
dt V-g ( ) ( )

A seguir s3o apresentadas outras configuragOes alternativas ao sistema CARE
original para purificacdo de enzimas. As equagdes diferenciais dos modelos dos proximos
sistemas de purificacio serdo apresentados sem o detalhamento minucioso apresentado

anteriormente.

111.1.3. Sistema CARE de Quatro Estagios (CARE4)

O sistema CARE de quatro estagios ¢ apresentado esquematicamente na Figura
III-7. Neste sistema ¢ feito a inclusio de dois estagios intermediarios de lavagem
semelhantes ao estigio de adsorcdo. A alimentagdo da solucio a ser purificada é feita no

primeiro tanque € a eluicdo ¢ feita no quarto tanque. A mistura reacional € circulada

continuamente entre os tanques.
F280

FRELO4CL 84
Figura III-7. Representag@o esquematica do sistema CARE com quatro estagios.

Balanco de massa no estagio de alimentacfo (estagio de adsorciio).

Balanco de massa de enzima na fase liguida no primeiro reator (EJ).

dEl _

Fl FR |
v (E0O-E1)+ -p-,-u(m — E1)~ [k1E1- (Om—-Q1)- k201]- ("";‘“J (111-43)
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Balanco de massa de enzima na fase sélida no primeiro reator (OJ).

%Q;Lfﬁ(gat O1)+[k1E1- (Om-01) - k201] (111-44)

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no primeiro reator (C/).

dCl _ Fi FR
CO- 4- [11-45
— =7 ——(Co0-C1)+~= (C 1) (LI1-45)

Balanco de massa de sal na fase liquida no primeiro reator (S1).

fgi = _m(so S1)+ R (S4 - §1) (111-46)

Balan¢o de massa no estagio de lavagem.

Balang¢o de massa de enzima na fase liguida no segundo reator (E2).

dE2 _ F2

== V_g( E2)+ (El E2)~[k1E2-(Om-02)- k2Q2]( - J (I11-47)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no segundo reator (Q2).

42 _FR

~ (Ql 02)+ [k1E2-(Om-02)- k202] (111-48)

Balanco de massa de impurezass na fase liguida no segundo reator (C2).

dac2?  F2

-C2 Cl-C2 I11-49
2.2 e (a-c2) (m-49)

Balango de massa de sal na fase liquida no segundo reator (52).

as2

F2 FR
S0—-82)+—(81-52 11-50
=7 80-52)+=(s1-52) (IIT-50)

Balanc¢o de massa no estagio de lavagem.

Balanco de massa de enzima na fase liquida no terceiro reator (£3).

aes Lo (- E3)+f§(Ez—E3) [£1E3-(Om-03)- k203]- [1 :] (HI-51)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no terceiro reator (03).

73



"'23 R (02 -03)+[K1E3 - (Om-03)- k203] (111-52)

Balanco de massa de impurezas na fase liguida no terceiro reator (C3).

dC3 _ F3
e (- C2-C3 .
= C3) ( C3) (I11-53)

Balanco de massa de sal na fase liquida no terceiro reator (83).

ds3 _ F3
— V_g(so 53)+——-(Sz 53) (I1-54)

Balanco de massa no estagio de eluicio (estagio de dessorcio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no quarto reator (£4).

dES _ P pa)s R(53—34)—{k154-(Qm—Q4)_k2Q4]-(1—“f—‘?—J (111-55)
a V- g

Balanco de massa de enzima na fase sélida no quarto reator (O4).

dg“ IR (03— 04)+ [k1E4- (Om—-04)- k204] (I11-56)

Balango de massa de impurezas na fase liquida no quarto reator (C4).

dC4 F4 (
dt T V.e

Balango de massa de sal na fase liquida no quarto reator (S4).

as4_ F4 ~S54)+
dt V-g

ca)+ IR —(c3-c4) (I11-57)

R (53 ~ 54) (I11-58)

II1.1.4. Sistema CARE de Trés Estagios com Reciclo Modificado (CARE3r).

O sistema CARE de trés estagios com reciclo modificado é esquematicamente
representado na Figura III-8. Neste sistema de purificagio a resina adsorvente contida no
meio reacional € reciclada do terceiro tanque para o segundo e do segundo para o primeiro,
ao invés de reciclar diretamente do ltimo tanque para o primeiro como no caso descrito

anteriormente,
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FRE2 02
C2 52

FRE3 O3
S —
C3 53

EIV Si

C3V83

Figura I1I-8. Representagiio esquematica do sistema CARE com trés estagios com reciclo

modificado.

Balanco de massa no estagio de alimentacio (estagio de adsorcfio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator (£/).

dEl _

FR I-¢
— =7 g(f:o El)+ (EZ—EI) [k1E1-(Om-Q1)- kZQI][ . J

Balanco de massa de enzima na fase sélida no primeiro reator (QJ).

g1 _
dt

(Q2 O1)+[k1E1-(Om-01)- k201]

Balanco de massa de impurezas na fase liguida no primeiro reator (C1).

daci _

F ! (co Cl)+ R (cz ~C1)
dt
Balanco de massa de sal na fase liquida no primeiro reator (S1).

ast
dt

= il—-(so- S1)+ 55(52 - S1)
V.g 4

Balanco de massa no estagio de lavagem.

Balanco de massa de enzima na fase liquida no segundo reator (£2).

dEz F2
dt V-s

Balanco de massa de enzima na fase sdlida no segundo reator (Q2).

~E2)+ (E1+E3 2. £2)-[k1E2 - (Om-02)- k202]- [1 :’)

(111-59)

(I11-60)

(111-61)

(I11-62)

(111-63)
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do2 _FR

= (Ql 03 -2-02)+[k1E2-(Om-02)- k202]

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no segundo reator (C2).

ac2 _ F2

1
— Ty - C2)+ (C+C3 2-C2)

Balanco de massa de sal na fase liquida no segundo reator (S2).

as2 _

F2
= T —— (50~ 52)+ (51-;-53—2-52)

Balanco de massa no estagio de eluiciio (estagio de dessorg¢io).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no terceiro reator (£3).

dE3 _F3

1-¢
—== - E3)+ ———(E2 E3)~[k1E3-(Om-03)- k2Q3]( . J

Balanco de massa de enzima na fase solida no terceiro reator (03).

d§3 IR (02 - 03)+ [K1E3- (Om—03)- k203]

Balango de massa de impurezas na fase liquida no terceiro reator (C3).

a3 _B

FR
Rl C3)+ (czmca)

Balanco de massa de sal na fase liquida no terceiro reator {53).

ds3 F3 FR
—_— = —{— 83 2-83
dt  V-g ) (S )

(111-64)

(111-65)

(111-66)

(II-67)

(I11-68)

(111-69)

(I11-70)

I11.1.5. Sistema CARE de Trés Estagios com Membrana de Filtracio Modificada

(CARE3m).

Neste sistema de purificagdo a membrana de filtragio do primeiro reator possui um

didmetro de corte reduzido que permite apenas a passagem de tamp@o e de sal nele contido

(Figura III-9). A enzima e as impurezas, da mesma forma que a resina adsorvente, ficam

retidos pela membrana, possibilitando um maior tempo de contato entre a enzima ¢ a resina
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adsorvente. Assim a eliminagfo de impurezas s6 ocorre a partir do segundo reator quando
uma maior quantidade de enzima estiver adsorvida. As membranas do segundo € do
terceiro tanque retém a resina e permitem a passagem de impurezas € enzimas nio

adsorvidas.

FREIC3IQ@3S3

Figura II1-9. Representagio esquematica do sistema CARE com trés estagios com
membrana de filtragdo do primeiro reator modificada. A linha tracejada — — — — representa a
membrana € a linha dupla tracejada = = = = representa a membrana modificada.

Balango de massa no estagio de alimentacfio (estigio de adsorc¢io).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator (£]).

dEl _
dt

—Q-(Ee)+ ff—a(ﬁ':ds - E1)-[k1E1- (Om-01)- k201]- (3;-‘9—) (111-71)
V.g vV £

Balanco de massa de enzima na fase sélida no primeiro reator (O1).

ﬁ% - _‘g‘f_(gs — 1)+ [KLEL- (Om-01)- k201] (I1-72)

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no primeiro reator (CI).

dCt  F1 FR
e 22 e (CQ }4+ —(C3 - C1 111-73
AT o (es-c) a7

Balanco de massa de sal na fase liguida no primeiro reator (S7).

ast

F1 FR
=" (80-51)+=—(53-S51 1I1-74
= V_g(so S1)+ % (§3-51) (1I1-74)
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Balango de massa no estagio de lavagem.

Balanco de massa de enzima na fase liquida no segundo reator (£2).

dE2 _ F2

1-¢
—== —E2)+ (EI E2)~[k1E2-(Om-02)- kzgz]( - J

Balanco de massa de enzima na fase solida no segundo reator (O2).

dg2 _FR

= (Q1 02)+[k1E2 - (Om-Q2)- k202]

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no segundo reator (C2).

dac2  F2 £2 .

FR
C2 1-C2
dt Ve ) (C )

Balanco de massa de sal na fase liquida no segundo reator (52).

ds2
dr

= £(50—52)+ 55(31 -52)
V.g V
Balanco de massa no estagio de eluicéio (estagio de dessorgao).

Balanco de massa de enzima na fase liguida no terceiro reator (£3).

dE3 _ F3

FR 1-¢
—==o— E3)+ ?—(Ez ~ E3)~[k1E3-(Om-Q3)- k2Q3] (—S—J

Balanco de massa de enzima na fase sdlida no terceiro reator (03).

R
dfﬁ i (02~ 03)+[K1E3-(Om~03)- k203]
Balanco de massa de impurezas na fase liquida no terceiro reator (C3).

dC3 F3 FR
— e T O3V O -
» ) )+ (C C3)

Balanco de massa de sal na fase liquida no terceiro reator (S3).

dS3  F3 FR
—_— = |~ §3 )+~ (S§2 - §3
dt V-¢g 3)+ V ( 5 )

(111-75)

(111-76)

I1-77)

(I11-78)

(111-79)

(111-80)

(I11-81)

(111-82)
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I11.1.6. Sistema CARE de Dois Estagios com Elui¢io em Reator de Fluxo Pistonado
(CARE2pfr)

Nesta tese € feita a proposta de substituicdo do reator tanque de mistura com
membrana por um reator de fluxo pistonado com membrana. O reator de fluxo pistonado
com membrana consiste de um duto tubular que possui membranas posicionadas em lados
opostos do duto tubular conforme representade esquematicamente na Figura III-10.
Enquanto o meio reacional formado por solido e liquido percorre o duto, o tampZo de
eluicdo ¢ adicionado perpendicularmente através da membrana e promove a eluigdo ao

longo do reator.

YYYYYY

Figura I1I-10. Detalhe do duto tubular com membrana.

As equagdes diferenciais parciais obtidas pelo balango de massa no reator tubular
foram discretizadas em dez partes € as equagdes diferenciais obtidas foram resolvidas pelo
método de Runge-Kutta de quarta ordem. As equagdes diferenciais parciais foram
discretizadas em dez partes pois obteve-se 0 mesmo resultado com discretizagbes em cem e

mil partes.
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O sistema CARE de dois estagios com elui¢do em reator de fluxo pistonado com
membrana € representado esquematicamente na Figura III-11. Neste sistera o reator de
elui¢io de mistura com membrana ¢é substituido por um reator tubular com membranas de
filtracdo. Neste reator a resina contida no meio reacional se desloca de forma pistonada ao
longo do reator. O tampfio de eluicio é adicionado ao longo do reator e flui

perpendicularmente ao fluxo de resina.

F1EQCE i
50
cirol|| ;) | T F2

-
FREI | | B0
sz 2l Zcw

o i

------ = =i

—af i =

81 Yl

FR Eznsz C202

Figura ITI-11. Sistema CARE de dois estdgios com elui¢io em reator de fluxo pistonado.

Balango de massa no estagio de alimentacio (estagio de adsor¢io).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator (£7). O actimulo de enzima

na fase liquida no primeiro reator € igual ao que entra pela alimentacfio menos o que sai
através da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo, menos o que

adsorve na resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balanco de massa de enzima por unidade

de volume da fase liquida no primeiro reator:

. . . dE1
Acumulo de enzima na fase liquida no primeiro reator: T
. . .. . N F1
Enzima na fase liquida que entra no primeiro reator pela alimentag3o: «-»;;ME 0
¥
. .. . . F1
Enzima na fase liquida que sai do primeiro reator pela membrana: T El
-E
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Enzima na fase liquida que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —};/5 E 2§
. - . — . FR
Enzima na fase liquida que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: “f}“E 1

Portanto o balango de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator fica:

dEl _ F1 l-¢
7 E(EO El)+ (E2] .. -E1)- [klEl-(Qm—~Q1)—k2Q1]-(m;-—J (1-83)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no primeiro reator (QJ). O actmulo de enzima

na fase solida no primeiro reator € igual ao que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo,

mais o que adsorve na resina.

A seguir sfo apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase sdlida no primeiro reator:

Acumulo de enzima na fase sélida no primeiro reator: %%
Enzima na fase solida que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: A Q2[z.= L
Enzima na fase sdlida que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: —V——Ql
Enzima que adsorve na resina: [k1E1-(Om—Q1)- k201]

Portanto o balang¢o de massa de enzima na fase s6lida no primeiro reator fica:

do1 _

it (Qzlz 1 = O1)+[k1E1-(Om-01)- k201] (111-84)

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no primeirg reator (C). O acamulo de

impurezas na fase liquida no primeiro reator é igual ao que entra na alimentagdo menos o

que permeia através da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sfo apresentados os termos do balanco de massa de impurezas por

unidade de volume da fase liquida do primeiro reator:
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, . . dCl
Actmulo de impurezas no primeiro reator: e

dt
. . . Fl
Impurezas que entram no primeiro reator pela alimentagio: e Co
‘£
. Fl
Impurezas que saem do primeiro reator pela membrana: Vs C1
&
o . FR
Impurezas que entram no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: 7 C2[ =1
. . FR
Impurezas que saem do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: A Cl
Portanto o balango de massa de Impurezas no primeiro reator fica:
dCl_ Fl FR
— e (CO - Cl)+ —(C2,_; ~C1 III1-85

Balanco de massa de sal na fase liquida no primeiro reator (S7). O acumulo de sal no

primeiro reator é igual ao que entra no tampdo de alimenta¢@o menos 0 que permeia atraves

da membrana, mais o que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de sal por unidade de

volume da fase liquida no primeiro reator:

Actmulo de sal no primeiro reator: 515—1—
t
. i - Fl
Sal que entra no primeiro reator pela alimentagfo: Ve S0
‘&
. . F1
Sal que sai do primeiro reator pela membrana: 7 S1
&
e . FR
Sal que entra no primeiro reator pelo fluxo de reciclo: v S 2] z=1
. . . FR
Sal que sai do primeiro reator pelo fluxo de reciclo: 2 S1

Portanto o balango de massa de sal no primeiro reator fica:
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dSl

= (SO S1)+ (SZI .1 - S1) (I11-86)

Balango de massa no estagio de eluicfio (estagio de dessorcio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no volume de controle (£2). O actmulo de

enzima na fase liquida no volume de controle ¢ igual a menos o que sai através da
membrana, mais 0 que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo, menos o que adsorve na

resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase liquida do segundo reator:

Acumulo de enzima na fase liquida no volume de controle: —qg;%
. .. . F2
Enzima na fase liquida que sai do volume de controle pela membrana: V——E 2
£

Enzima na fase liquida que entra menos a que sai no volume de controle pelo fluxo de

R oE
reciclo %{ L—Emznj com a condi¢fo de contorno: E2|,-p=F1
z

Enzima que adsorve na resina no volume de controle: [kIE 2-{Om-Q2)- k2Q2] [1 8)
g

Portanto o balan¢o de massa de enzima na fase liguida no volume de controle fica:

GE2 _ F2 FR(  BE2 -z
— = ~E2)+ ( Lmé;—J [kIEz-(Qm—Qz)-kzgz]-(T) (I11-87)

Balanco de massa de enzima na fase sdlida no volume de controle (Q2). O actimulo de

enzima na fase sélida no volume de controle ¢ igual ao que entra menos o que sai pelo

fluxo de reciclo, mais o que adsorve na resina.

A seguir s3o apresentados os termos do balango de massa de enzima por unidade

de volume da fase solida:
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802
ot

Acdimulo de enzima na fase solida no volume de controle:

Enzima na fase solida que entra menos a que sai no volume de controle pelo fluxo de

?g—z—}, com a condi¢@o de contorno: Q2|;-=0!

reciclo R (*
V oz

Enzima que adsorve na resina no volume de controle: {kiE 2-(Om-Q2)- k202]

Portanto o balango de massa de enzima na fase sélida no volume de controle fica:

02 _FR(_, d02 - :
=== [ dz] [k1E2 - (Qm-02)- k202] (I1I-88)

Balangco de massa de impurezas na fase liquida no segundo reator (C2). O acuimulo de

impurezas no volume de controle ¢ igual a menos o que sai através da membrana, mais o

que entra menos o que sai pelo fluxo de reciclo.

A seguir s3o apresentados os termos do balango de massa de impurezas no volume
de controle (C2).

Actimulo de impurezas no volume de controle: %c_‘;_
f
Impurezas que saem do volume de controle pela membrana: 7 C2
‘&

Impurezas que entram menos as que saem no volume de controle pelo fluxo de reciclo

Pf[ ng—;J com a condi¢#o de contorno: C2|,—¢=CI

Portanto o balan¢o de massa de impurezas no volume de controle fica:

oC2  F2

— -C2)+
ot Ve

(I11-89)

FR( 6C2J
vV oz

Balanco de massa de sal na fase liquida no segundo reator (§2). O acimulo de sal no

volume de controle € igual a menos o que sai através da membrana, mais o que entra menos

o que sai pelo fluxo de reciclo.
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A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de sal por unidade de

volume da fase liquida:

Actmulo de sal no volume de controle: i—;z
t
. F2
Sal que sai do volume de controle pela membrana: T S2
‘£
. .. FR 052
Sal que entra menos o que sal no volume de controle pelo fluxo de reciclo 71 L—é——— ,
Z
com a condigdo de contorno: §2|,-p=51
Portanto o balango de massa de sal no volume de controle fica:
B2 _ L2 (L) BB 552 (I11-90)
o V-e V Oz

I1L.1.7. Sistema CARE de Trés Estigios com Lavagem e Elui¢io em Reator de Fluxo
Pistonado (CARE3pfr)

O sistema CARE de trés estadgios com lavagem e elui¢do em reator de fluxo
pistonado ¢ representado esquematicamente na Figura III-12. Neste sistema os reatores de
mistura com membrana de lavagem e eluicfio sdo substituidos por reatores tubulares com
membranas de filtragdo. A resina contida no meio reacional se desloca de forma pistonada
ao longo do reator. Os tampdes de lavagem e eluigio s3o adicionados ao longo dos reatores

¢ fluem perpendicularmente ac fluxo de resina.

F1E0CO J ﬁ

cror| FZJ\TSr2 |1 A TR
FREI st._}: “*gﬁ —>f 3"96”33
81 s || ) s
—=h - =
______ > = —| =
T2 —sli]—

1 1_} L]
FRHSQ FRIiC3
Cci

Figura ITI-12. Sistema CARE de trés estagios com lavagem e elui¢do em reator de fluxo
pistonado.
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Balanco de massa no estagio de alimentacfo (estagio de adsorcio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator (£]).

dEl

FR
at v )+ (

S(EO ~El = E3|,.; - E1)-[k1E1-(Qm-Q1)- k2Q1][ :) (I-91)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no primeiro reator (Q/).

doi
g % (Q3lz _; - O1)+[K1E1- (Om-0Q1)- k201] (111-92)
Balan¢o de massa de impurezas na fase liquida no primeiro reator (CJ).
1
5‘%— = w——(co C1)+ (cs] yer —Cl1) (111-93)

Balanco de massa de sal na fase liguida no primeiro reator (5/).

dsl_ Fl
T E(SO S1)+ (S3fz L =5S1) (I11-94)

Balanco de massa no estagio de lavagem.

Balan¢o de massa de enzima na fase liguida no volume de controle (E2).

8E2 F2 FR COE2 l-¢
= Vz ~E2)+ V( L“‘éz—] [klEZ‘(Qm—QZ)-kQQZ]-[—g-m} (I11-95)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no volume de controle (O2).

802 _FR( 802 S
== ( L= }+[k1E2 (Om-02)- k202] (I11-96)

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no volume de controle (C2).

022 o) FR( L-a-g%)
%

111-97
ot V.g ( )

Balanco de massa de sal na fase liguida no volume de controle (52).

w
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os2 _ F2 FR 652
S0 82 —_— I11-98
R a( )+ ( oz J ( )

Balanc¢o de massa no estagio de eluicfio (estagio de dessorcio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no volume de controle (£3).

OE3  F3 LN

E3)+

FR[ OE3
ot V-g V

L—a;—) [K1E3-(Qm-03)- k203]- (}iﬁ] (111-99)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no volume de controle {(0O3).

303 _ PR

803 i _
or V( az} (13- (Om-03)- k203] (I11-100)

Balanco de massa de impurezas na fase liguida no volume de controle (C3).

6C3_ F3 (o, FR( ac3J

it I11-101
ot V-g ( )

oz

Balanco de massa de sal na fase liquida no volume de controle (S3).

o3 B - 83)+ (Lgﬁ) (IT1-102)
a Vg 14 oz

ITL.1.8. Sistema CARE de Trés Estagios com Lavagem e Elui¢io em Reator de Fluxo
Pistonado com Membrana de Filtracio Modificada (CARE3pfrm)

O sistema CARE de trés estigios com lavagem e eluicdo em reator de fluxo
pistonado com membrana modificada ¢ representado esquematicamente na Figura I1I-13.
Neste sistema os reatores de mistura com membrana de lavagem e elui¢fio sfo substituidos
por dutos tubulares com membranas de filtragio dispostas em lados opostos do duto
tubular. A membrana de filtrag8o do primeiro reator possui um didmetro de corte reduzido

que permite apenas a passagem de tampéo e de sal nele contido.
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F1E0Co | Ji
Sg 1 13
FZUpE2 || ARl | TF3
sa_f Ez@ b ES{:)
—sf sz(;: s S.?(z)
...... e I o >
“““““ —|iLi]—> —| L —
FRI 52 %’; C3
E2lic202
c20Q $71|@3

Figura II-13. Sistema CARE de trés estagios com lavagem e eluigdo em reator de fluxo

pistonado com membrana modificada.

Balanc¢o de massa no estagio de alimentacio (estagio de adsorciio).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no primeiro reator (£/).

a1 _

= (EO) (Esi _1 - E)-[K1E1- (Om—01)- k201]- [158)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no primeire reator (QJ).

dO1
de X (03).., - 01)+ [k1E1- (Om-01) - k2]
Balanco de massa de impurezas na fase liquida no primeiro reator (C/).
dil (co) (cs] ;-1 ~Cl)

Balancgo de massa de sal na fase liguida no primeiro reator (S7).

dasl _ Fl

= I (so-s1)+ £ (S3} . -51)

Balanco de massa no estagio de lavagem.

Balanco de massa de enzima na fase liquida no volume de controle {(£2).

(III-103)

(I11-104)

(1I-105)

(III-106)
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OE2 _ F2 FR( | GE2
= — E2)+ ( az] [K1E2-(Om-02)- kZQZ]( - )

Balanco de massa de enzima na fase sdlida no volume de controle ((O2).

802 _FR{ 802 AOm-
== ( L= )+[k1E2 (Om-02)- k202]

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no volume de controle (C2).

aCc2 F2( C2)+ FR( aczj
Bt V.g Ford

Balanco de massa de sal na fase liquida no volume de controle (S2).

as2 _ F2 (SO SZ) FR( L?EJ
6r T V.e vV oz

Balanco de massa no estagio de eluicfio (estagio de dessorgéo).

Balanco de massa de enzima na fase liquida no volume de controle (£3).

OE3 _ F3 FR( , 3E3 1-¢
= ~E3)+ [ » J [K1E3-(Om-03)- k2Q3]( - J

Balanco de massa de enzima na fase solida no volume de controle (Q3).

903 _ FR(_, 803
== V[ Bz} +[k1E3-(Om-03)- k203]

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no volume de controle (C3),

oc3 F3( C3)+ FR[ GCBJ

L=
Br V. oz

Balanco de massa de sal na fase liguida no volume de controle (S3).

—_—= (- 53
ct V-g

-

o583 _ F3 )+ FR[ L6‘S3J
oz

(I11-107)

(II-108)

(I11-109)

(I1I-110)

(II-111)

(I1-112)

(I1-113)

(11-114)
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I11.2. Configuracbes Derivadas do Sistema LMS

Fez-se simulagBes computacionais do sistema de purificacdo de leito movel
simulado, que € um sistema de purificacio continuc com o intuito de comparar seu
desempenho com estas diferentes configuragdes de sistemas de purificacio de proteinas
continuos derivadas do sistema CARE original. Vale lembrar que no sistema de leito mével
simulado o fluxo de sélido ndio ocorre de fato entre as colunas mas tem seu movimento
simulado pelas valvulas rotativas que simulam o deslocamento das colunas em sentido
contrario ao fluxo de liquido. No sistema CARE original e de configuragdes derivadas
apresentadas at€ aqui o fluxo de sélido ¢ real, havendo a transferéncia de resina entre os
tanques. Como no modelo de adsorgdo da lipase em Butyl-Sepharose a elui¢fio ocorre com
tamp3o de eluigdo com caracteristicas diferentes daquelas encontradas na adsorgdo e
lavagem, o leito movel de trés zonas ¢ o mais adequado para esta comparagdo. No leito
mével simulado de trés zonas a mistura entre o tamp#o da zona de dessorgéo com as outras
zonas do leito moével simulado € reduzida melhorando o desempenho do sistema. Toda
modificagdio na concentragio de sal, devido a mistura entre os tampdes, sdo computadas

pelo programa e afetarn os pardmetros cinéticos.

111.2.1, Sistema LMS de Trés Zonas e Quatro Colunas (LMS4-e)

O sistema LMS de trés zonas e quatro colunas € representado esquematicamente
na Figura III-14. A alimentagfo ¢ feita na primeira coluna, o tampdo de lavagem ¢ feito na
segunda coluna e o tampdo de eluigdo é feito na terceira coluna. A solucio rica em enzima
(extrato) € coletada na saida da terceira coluna e a solugio com as impurezas (refinado) é

coletada na saida da quarta coluna.
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Figura III-14. Representagdo esquematica do LMS de trés zonas € quatro colunas. As
colunas sdo indicadas pelos algarismos ardbicos e as zonas pelos algarismos romanos.

Balang¢o de massa na coluna 1 — zona dois:
FZ2=FA + FZ3
onde FZ2 é o fluxo na zona dois, FA4 o fluxo de alimentac¢io e FZ3 o fluxo na zona trés.

Balanc¢o de massa de enzima na fase liquida no volume de controle (£7). O actimulo de

enzima na fase liquida no volume de controle ¢ igual ao que entra menos o que sai no

volume de controle pelo fluxo na zona dois, menos o que adsorve na resina.

A seguir s@io apresentados os termos do balango de massa de enzima na fase

liquida no volume de controle:

CE1

Acumulo de enzima na fase liquida no volume de controle: ——ém
t

Enzima na fase liquida que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo na zona

i’ZZ (—LQQ] , com a condi¢éo de contorno: Ef|.-g= (FA-E(+FZ3-E2|;.1)/FZ2
-

doi
015 P

Enzima que adsorve na resina no volume de controle: {klE 1-(om- Ql) - k2Q1] . (}—-:—i]
£

Portanto o balango de massa de enzima na fase liquida no volume de controle fica:

OEl FZ2
ot Vg

(m L a;* 1) ~[K1E1-(Om-01)- k201]- (l%fj (II-115)

iz
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Balanco de massa de enzima na fase solida no volume de controle (OJ). O acumulo de

enzima na fase solida no volume de controle é devido ao que adsorve na resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima na fase sdlida

no volume de controle:

401
dt

Actimulo de enzima na fase s6lida no volume de controle:

Enzima que adsorve na resina no volume de controle: [klE 1-(Om ~ Q1)~ k201]

Portanto o balango de massa de enzima na fase solida no volume de controle fica:

3’% = [k1E1-(Qm-01)- k201] (III-116)

Balanco de massa de impurezas na fase liguida no volume de controle (CJ). O actimulo de

impurezas no volume de controle € igual ao que entra menos o que sai no volume de

controle pelo fluxo na zona dois.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de impurezas no volume

de controle:

. . oC1

Actmulo de impurezas no volume de controle: >y
t

Impurezas que entram menos o que saem no volume de controle pelo fluxo na zona dois

mf; Z2 [_ Lég-l-) , com a condigfio de contorno: Cl|,-g=(FA-CO+FZ3-C2|.~1)/FZ2
£ z

Portanto o balango de massa de impurezas no volume de controle fica:

oCl _ Fz2 (“ I aCIJ (1I-117)
& Ve oz

Balanco de massa de sal na fase liquida no volume de controle (S7). O acimulo de sal no

volume de controle € igual a0 que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo

na zona dois.

92



A seguir sdo apresentados os termos do balan¢o de massa de sal no volume de

controle:

as1

Actimulo de sal no volume de controle: -gm
t

Sal que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo na zona dois

FZ2

= [— LES—}) , com a condig¢do de contorno: Si|,-¢=(FA-S0+FZ3-82|,=1)/FZ2
-E

éz

Portanto o balanco de massa de sal no volume de controle fica:

a1 _ FZZ(_L@) (L1-118)
o V-e &

Balanco de massa na coluna 4 — zona dois:

Balanco de massa de enzima na fase liguida no volume de controle (£4). O actimulo de

enzima na fase liquida no volume de controle é igual ao que entra menos o que sai no

volume de controle pelo fluxo na zona dois, menos o que adsorve na resina.

A seguir s@o apresentados os termos do balan¢o de massa de enzima na fase

liquida no volume de controle:

. . i oE4

Acimuio de enzima na fase liquida no volume de controle: .
¢

Enzima na fase liquida que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo na zona

FZZ[“LEJEA%
V.g

dois j , com a condi¢io de contorno: E4|,—¢=F1{,-;

Oz

Enzima que adsorve na resina no volume de controle:  [k1E4-(Qm—04)- k204]- [1-:«‘5)
£

Portanto o balango de massa de enzima na fase liquida no volume de controle fica:

JE4 _FZ2 (_ 1 9E4

1-¢
a V-s\ & ]"["154'@*”*424)—&94]-[——8——] (I1-119)

Balanco de massa de enzima na fase sdlida no volume de controle (0O4). O acumulo de

enzima na fase s6lida no volume de controle é devido ao que adsorve na resina.
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A seguir s#o apresentados os termos do balango de massa de enzima na fase sélida

no volume de controle:

d04
dt

Acumulo de enzima na fase solida no volume de controle:

Enzima que adsorve na resina no volume de controle: [klE 4- (Qm - Q4) - k2Q4]

Portanto o balango de massa de enzima na fase sélida no volume de controle fica:

Ef%i = [k1£4 - (Om-04)- k204] (III-120)

Balango de massa de impurezas na fase liquida no volume de controle (C4). O acimulo de

impurezas no volume de controle € igual ao que entra menos o que sai no volume de

controle pelo fluxo na zona dois.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de impurezas no volume

de controle:

. . eC4

Acumulo de impurezas no volume de controle: e
t

Impurezas que entram menos o que saem no volume de controle pelo fluxo na zona dois

FZ2
V-.g

(._ L 886’24] » com a condi¢do de contorno: C4|;==C/|.=;

Portanto o balango de massa de impurezas no volume de controle fica:

(I-121)

eC4 FZ2 _L6C4
o V-e 0z

Balango de massa de sal na fase liquida no volume de controle (S4). G acumulo de sal no

volume de controle é igual ao que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo

na zona dois.

A seguir sfo apresentados os termos do balango de massa de sal no volume de

controle:
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as4
ot

Actmulo de sal no volume de controle:

Sal que entra menos o gque sai no volume de conirole pelo fluxo na zona dois

1; 22 [“ L.'?‘gi) , com a condi¢do de contorno: §4[,-=S1|.=;
£ Z

Portanto o balango de massa de sal no volume de controle fica:

(I1-122)

884 FZ2 (m P &?4}
ot V-g &z

Balanco de massa na coluna 3 — zona quatro:

Balanco de massa de enzima na fase liquida no volume de controle (£3). O acimulo de

enzima na fase liquida no volume de controle € igual ao que entra menos o que sai no

volume de controle pelo fluxo na zona quatro, menos o que adsorve na resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima na fase

liquida no volume de controle:

OE3

Acumulo de enzima na fase liquida no volume de controle: >

Enzima na fase liquida que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo na zona

4 oE .
quatro -lf;g—(w L——gg’-J , com a condigfo de contorno: E3|,-~0
¥ z

Enzima que adsorve na resina no volume de controle:  [k1E3-(Om — 03)- k203]- (I——EJ
£

Portanto o balango de massa de enzima na fase liquida no volume de controle fica:

JE3 _FZ4
a V-g

(~La::’)m[klEB-(Qm-Q3)*k2Q3]-(L‘";—£) (I11-123)

Balanco de massa de enzima na fase sélida no volume de controle (93). O actimulo de

enzima na fase solida no volume de controle é devido ao que adsorve na resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima na fase solida

no volume de controle:
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dQ3
dt

Acumulo de enzima na fase solida no volume de controle:

Enzima que adsorve na resina no volume de controle: [k1£3-(Qm — 03)- k203)

Portanto o balanc¢o de massa de enzima na fase solida no volume de controle fica:

igiz [k1E3-(Om-03)- k203] (I11-124)

Balanco de massa de impurezas na fase liguida no volume de controle (C3). O acumulo de

impurezas no volume de controle € igual ao que entra menos 0 que sai no volume de

controle pelo fluxo na zona quatro.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de impurezas no volume

de controle:

oC3

Actmulo de impurezas no volume de controle: wé-——
t

Impurezas que entram menos 0 que saem no volume de controle pelo fluxo na zona quatro

Fz4 [_.. L 6533] , com & condi¢do de contorno: C3|,-¢=0
V-e oz

Portanto o balango de massa de impurezas no volume de controle fica:

oC3 _ Fz4 [“ . ac3J (II1-125)
o V-g oz

Balango de massa de sal na fase liquida no volume de controle (S3). O acumulo de sal no

volume de controle € igual ao que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo

na zona quatro.

A seguir sio apresentados os termos do balango de massa de sal no volume de

controle:

as3
ot

Acumulo de sal no volume de controle:
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Sal que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo na zona quatro

FZ4[_L6‘S_3

oz

= ), com a condi¢@o de contomo: S3|,-~0
-£

Portanto o balang¢o de massa de sal no volume de controle fica:

(I11-126)

083 FZ4 _LBS3
& V-g oz

Balanco de massa na coluna 2 — zona trés:

Balanco de massa de enzima na fase liquida no volume de controle (£2). O acumulo de

enzima na fase liquida no volume de controle ¢ igual ao que entra menos o que sai no

volume de controle pelo fluxo na zona trés, menos ¢ que adsorve na resina.

A seguir sfo apresentados os termos do balango de massa de enzima na fase

liquida no volume de controle:

CE2

Actmulo de enzima na fase liquida no volume de controle: o

Enzima na fase liquida que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo na zona

E2 .
trés g—%z(— L-%—Z—] , com a condigdo de contorno: £2|,-4=0
£

Enzima que adsorve na resina no volume de controle: [kIE 2-(Om~ 02)-k202] (kﬁ)
£

Portanto o balan¢o de massa de enzima na fase liquida no volume de controle fica:

0E2 FZ3
o V-g

(_L""jj]_[szv(gm_gz)_kzgz].(gﬁj (I11-127)

Balanco de massa de enzima na fase s¢lida no volume de controle (Q4). O acumulo de

enzima na fase sé6lida no volume de controle € devido ao que adsorve na resina.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de enzima na fase sélida

no volume de controle:

402
dt

Actimulo de enzima na fase solida no volume de controle:
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Enzima que adsorve na resina no volume de controle: [k1E2-(Om ~ Q2)- k2Q2]

Portanto ¢ balango de massa de enzima na fase solida no volume de controle fica:

—‘%Qtz = [k1E2-(Om—-02)- k202] (11I-128)

Balanco de massa de impurezas na fase liquida no volume de controle (C2). O actimulo de

impurezas no volume de controle € igual ao que entra menos o que sai no volume de

controle pelo fluxo na zona trés.

A seguir sio apresentados os termos do balango de massa de impurezas no volume

de controle:

, . oC2
Actimulo de impurezas no volume de controle: -
t
Impurezas que entram menos o que saem no volume de controle pelo fluxo na zona trés

FZ3 q_LEiCZ
V.g oz

] , com a condi¢do de contorno: C2|,-~0

Portanto o balango de massa de impurezas no volume de controle fica:

8C2 _ FZ3 [_ s acz) (11-129)
8t V-g oz

Balanco de massa de sal na fase liquida no volume de controle (52). O actmulo de sal no

volume de controle ¢ igual ao que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo

na zona trés.

A seguir sdo apresentados os termos do balango de massa de sal no volume de
controle:

0S2

Actmulo de sal no volume de controle: E_

Sal que entra menos o que sai no volume de controle pelo fluxo na zona trés

J;Z 3 [m LQ‘E_Z.J com a condi¢@o de contorno: 82|,=p=50
‘& Z

Portanto o balanc¢o de massa de sal no volume de controle fica:
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082 _ FZ3 (——L 682] (I11-130)
o Ve oz

01.2.2. Sistema LMS de Trés Zonas ¢ Oito Colunas — Duas Colunas de Eluicio
(LMSS8-2e)

O sistema LMS de trés zonas e oito colunas, com duas colunas na zona de eluicio,
¢ representado esquematicamente na Figura III-15. A alimentagfio € feita na primeira
coluna, o tamp3o de lavagem ¢ introduzido na terceira coluna e o tampdo de eluigdo ¢
introduzido na quinta coluna. A solugfio rica em enzima (extrato) é coletada na saida da

quarta coluna e a solugfo com as impurezas (refinado) € coletada na saida da sexta coluna.

BN T N N [N G A

II II II I 11 Il v v

6 7 g 1 2 3 4 p)
g R s i sl (s [ s B
FAEQ CO R0

Figura III-15. Sistema LMS de trés zonas e oito colunas — duas colunas de eluigdo.

Balanco de massa na coluna 1 — zona dois:
FZ2 =FA+FZ3

Ell,-o = (FA-EO+FZ3-E2|,-/)/FZ2 Cllymp = (FA-CO+FZ3-C2|,=)/FZ2

Sz = (FA-SO+FZ3-82|,=1)/FZ2

OE1 _Fz2f ,OE1)_ A{Om-01)- [l=£ -
“é}“‘v.g( L azJ [k1E1-(Om-01) sz1][ - ] (111-131)
g%#[klﬂl-(Qm-—Ql)—kZQI] (11I-132)
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oC1 FZZ[ LGCI
o V-g oz

as1 FZZ( 3SI)

L&
3t V.g &

Balanc¢o de massa na coluna 8 — zona dois:

E8|,wp = El|;= C8ywp = Cllzer 880 = 81|z=t
GES Fz2( . OFS g
_£22( ;OB s (om-08)-k208) 12
£ ng( 62} 128 (Om-08) QS]( £ J
dQS

= [k1E8-(Om-08)- k208]

¢C8 FZZ( BCSJ
o V-g &

858 FZZ[ 658)
gt FV-g &

Balanco de massa na coluna 7 — zona dois:
E7|;=0 = E8:=1 C7lz=0 = C8lz=1 S71z=0 = S8|z=L

ammF22(~LaaEz7)-[klE7-(Qm~Q7 k207]- (1 5]
Py

ot V-g
‘?7 [K1E7-(om—07)- k207]

8C7 _FZ2 (_ Lac7)
a8 Vel T &

857 FZZ LGS‘?
o Vg oz

Balanco de massa na coluna 6 — zona dois:

E6|;=g=E7|:=1 C6l,=p = C7|z=L S6|z=0 = S7|z=1
OE6 _ FZZ(“L 81:?6] K16 - (Om-06) k206 [1 ej
a V- &z &
dQ6

=[k1E6-(Om-06)- k206]

0C6 FZ2 (mL 8C6
ot V- Oz

(I1-133)

(111-134)

(I11-135)

(I11-136)

(I11-137)

(I11-138)

(111-139)

(I11-140)

(I1-141)

(I11-142)

(111-143)

(I[1-144)

(II-145)
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886 _Fz2 [_ I ass} (IT1-146)
ot V- oz

Balan¢o de massa na coluna 5 - zona quatro:
ES|;mg=10 CSl;=p=0 S5|z=0=0

BES _Fz4 (_ . aEs} ~[F1ES - (On-05)- k203] (1;_5} (T1-147)
ot V-g oz €
aC5 _Fz4 (_ z acs} (I1I-149)
o V-eg dz
0S5 _ Fz4 (_ L aSSJ (II-150)
ot V-g &

Balang¢o de massa na coluna 4 — zona quatro:

E4|=0=E5|.=t CHls=9= Cllc=r S4|z=0= S5|;=1
oF4 _Fz4 (_ L af"“] ~[E4- (Om-04)- kzg41.(l:£] (I-151)
ot V-¢ oz £
202 - [r1£4-(Om-04)- k204] (III-152)
o V-g oz
654 _Fz4 [_ I 334) (I11-154)
o Vg Oz

Balanco de massa na coluna 3 — zona trés:
E3|=9=10 C3l:=p=0  S83|;=p= S50

o8 12 (, 1% ) - [K1E3 - (Om-03)- k203]- [};‘3} (I1I-155)
ot V-eg oz g

%Q;z[klm-(gm-gs)*kzgﬂ - (ILI-156)

o Ve oz

101



0S3 _ FZ3 [_ I 8S3J (111-158)
gt V-s Oz

Balanco de massa na coluna 2 — zona trés:

E2|=p=E3|;=s C2|=p= C3;=L S22 = 83)z-1
8E2 FZ3 BE2 l-¢

) _ _ O] [1l-¢ 11-159
~ V_g[ L azJ [k1E2 - (Oom-Q2) kzgz]{ - J ( )
22 _[1£2-(om-02)- k207] (ITL-160)
6C2 _FZ3 (., L acz) (I11-161)

o Ve Oz
852 _ FZ3 (“_ I aszj (II-162)

o V.e oz

II1.2.3. Sistema LMS de Quatro Zonas e Oito Colunas (LMS8)

O sistema LMS de quatro zonas ¢ oito colunas, com duas colunas em cada zona, €
representado esquematicamente na Figura III-16. A alimentac8o é feita na primeira coluna,
o tampdo de eluigdo € feito na quinta coluna. A solugdo rica em enzima é coletada na saida
da quarta coluna (extrato) e a solugdo com as impurezas (refinado) ¢ coletada na saida da

pitava coluna.

_L_Lll_‘r_ L L

I I I II II1

<
<

6 7 8 1 2 3 4 5

gl il sl B ol el s ol s il e

L
¢ L 2

FR FA FE ¥D

Figura I1I-16. Sistema LMS de quatro zonas e oito colunas
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Balang¢o de massa na coluna 1 - zona dois:

FZ2=FA+FZ3 El|,—g = (FA-EQ+FZ3-E2|,=)/FZ2
Cll;= = (FA-CO+FZ3-C2|,-1)/FZ2 81\z=0 = (FA-SO+FZ3-82|.=1)/FZ2
BE1 FZ2(  3EI 1-&
&l peel AOm-O1) - |1z 111-163
P V_g( 62) [K1E1- (Om-01) kzg1}( - ] ( )
dgl-{km (Em-01)-k201] (I11-164)
acl Fzz( Lac1) (I11-165)
& V.e oz
Qﬂi’l“f_?:',,%( Laslj (L11-166)
a V-g oz

Balanco de massa na coluna 8 — zona dois:

E8lzmg = El|,= C8lzmo=Clls-y  S8lmg=51|;
OE8 FZ2 OFE8 l-¢&
=5~ L |- [k1E8- (Om-08)- k208] .| — 111-167
I - e
"fﬁg [1£8-(Om~08)- k208] (IT1-168)
oC8 FZZ( Lacgj (111-169)
o V-e oz
0S8 _FZ2 ( Lass) (I11-170)
& Vs 0z

Balanco de massa na coluna 7 — zona um:
E7):=0 = E8|z=1 C7|z=0 = C8};=1 87 |z=0 = S8|.=¢

OET _FZI(  GE7 I-¢
Pt g( L— }m[klE'i»(Qm—Q’/)—kZQﬂ»( - ) (II-171)
dQ7 =[KET-(Om-07)-£k207] (II1-172)
8C7 _FZi( | &C7
111-173
o V- s( L oz ) ( )

as7 FZI[ 687 (ITL-174)
o Ve &
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Balanc¢o de massa na coluna 6 — zona um:
E6|.=0 = E7\-1 C6l:~g= C7lz=1 86i:=0= 87|,=1

aE6 FZ1 OE6 l-¢

= ~L k1E6 - (Om~06)- k206

ot V-e( az} [ om0 ] ( g ]
406
dt

= [k1E6-(Om~06)- k206)

oC6 FZl (—L oceé
a V- Oz

as6 _ Fzi(_, 256
o Vg oz

Balanco de massa na coluna 5 — zona quatro:

FZ4 =FD + FZI ES|;eg= (FZI-E6|;= )/FZ4
Cilomp™ (FZ]'C6|2=L)/FZ4 S5l=p = (FZ1-56),-1)/FZ4
8E5 FZ4 OFES5 1-¢
= - —k1ES -(Om—~Q5) - k205}-| ——
ot V-s[ L 6z) [ £5-(om-05) QS}{ £ J
dgs _

~ =[k1E5-(Qm—-05)- k205]

8C5 FZ4( Lacs)
ot V-g oz

885 _ FZ4 (” I ass]
ot V-g Oz

Balan¢o de massa na coluna 4 — zona quatro:
Edlg=ES|e  C4lmg=CSlemy  S4lsmg=S5]:s

OE4 _Fz4(  GE4\ ) (1-¢
= _V.a( L 5‘2) [k1E4 - (Om-Q4) kzgz;][ . )

dQ4 =[k1E4-(Om—~04)- k204]

dC4 _ FZ4 {_ I 6C4}
o V- oz

(II-175)

(I11-176)

(I1-177)

(I11-178)

(111-179)

(ITI-180)

(IT1-181)

(II-182)

(111-183)

(I11-184)

(I11-185)
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854 FZ4[ L8S4]
ot V-g &z

Balanco de massa na coluna 3 — zona trés:

E3iz=0 = E4125L C3|z-0 C412~»L S3’z=0 = S4iz=[.
8E3 FZ3 2E3 ~-c
= uV‘S(wL = J -[K1E3 - (Om~03) - kzgs][ . J
ddQs [K1E3-(@m-03)- k203]

oC3 FZ3( 6C3J
a V-e oz

883 FZ3( Las3]
o V- oz

Balanco de massa na coluna 2 — zona trés:

E2mp=E3lser C2ig=C3limy  S20i-0= 53t
O0E2 FZ3 oE2 1-¢
- klE2- i - o —
- ra—
dg2

=[k1E2-(Om-02)-k202)

agC?2 _ FZ3 -1 oc?
o V- oz

852 _ Fz3 [_ 1 952
ot Vs &z

(1I1-186)

(L1-187)

(I11-188)

(I1I-189)

(I11-190)

(I11-191)

(111-192)

(1II-193)

(111-194)

I11.2.4. Sistema LMS de Trés Zonas e Oito Colunas — Uma Coluna de Eluicio (LMS8-

e)

O sistema LMS de trés zonas e oito colunas, com uma coluna na zona de eluigio, €

representado esquematicamente na Figura III-17. A alimentago ¢é feita na primeira coluna,

o tamp#o de lavagem ¢ introduzido na quarta coluna e o tampZo de eluigdo ¢ introduzido na

quinta coluna. A solugfio rica em enzima (extrato) € coletada na saida da quinta coluna e a

solugdo com as impurezas (refinado) é coletada na saida da sexta coluna.
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Figura III-17. Sistema LMS de trés zonas e oito colunas — uma coluna de eluigdo

Balanco de massa na coluna 1 - zona dois:

FZ2=FA + FZ3 El|z=g= (FA-EQ+FZ3-E2|,.1 )/FZ2
Clizmp= (FA-CO+FZ3-C2|,-1)/FZ2 Sliz=p = (FA-SO+FZ3-82|.=1)/FZ2
BEl FZ2{ BEl 1-¢
gl el el L nEL- (Om-00D - k201 | -2 11-195
% ”(Laz)[m(gmg)kg}[g) ( )
f%:[klEl-@m—Ql)_kzgl] (I111-196)
6Cl _FZ2 (_ . an (I11-197)
a V-.e oz
?:91#1?3(_ LQS_i) (I-198)
a V- oz
Balanco de massa na coluna 8 — zona dois:
E8:~0= El|;+f C8l:=0= Cl|,= S8lz=0=S1|;=1
BE8 FZ2(  BEB 1-¢
= ~L ~k1E8 - (Om~Q8) - k208]-| — 1II-199
ot V-s( az)[ (om-08) Q][«E) ( )
%z{kwg.@,nmgs)-kzgs] (111-200)

6C8 _FZ2 (w I acs} (I11-201)
o V- oz
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0S8 _ FZ2 [_ I ass] (I11-202)
o V-¢ oz

Balanco de massa na coluna 7 — zena dois:

E7lz=0 = ESiz:L C7lg=0 = Cglz=l. S?'zmo = SSlzxL
6E7 FZ2 OE7 l-¢
= - - Aom-07) - k207]. ] =22 I1-203)
= V.g[ Laz) [K1E7 - (Om~07) Q]( - ) (
X g7 (Om-07)-k207] (I11-204)
o V-g oz
o Ve Oz

Balanco de massa na coluna 6 — zona dois:
E6|z=0 = E7z=L C6lz=9 = C7l:=L S6]z=0 = S7 2=t

GE6 _ FZ2 [__ s 556) _[F156 - (Om-06)- k206]- [E:_EJ (I11-207)
ot V-g 8z &
2 _ [11£6-(Om-06)- k20¢] (IF-208)
0C6 _FZ2 (“ I 666] (111-209)
o V-g 0z
856 _ Fz2 ["_ . ass] (I1-210)
ot V-g Oz

Balanco de massa na coluna 5 — zona quatro:

E5l.¢=10 CS)z=0 =0 S5~ =0
8E5 FZ4( _BES l-¢

= -1 ~[k1ES - (Om-05) - k205]-| =2 I-211
ot V-s( &][IES(QWQS) Q}[sj ( )
3%5 =[k1E5-(Qm—05)- k205] (II1-212)
oCs _ Fz4 (_ L acs] (1I1-213)

o Vg oz
355 _Fz4 (_ I ass} (II-214)

o Ve Oz
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Balanc¢o de massa na coluna 4 — zona trés:

Ed|p=0=0 C4|p=g =0 S4|;=0 = SO
BE4 FZ3(  OE4 l—g

= - ~ [k1E4 - (Om-Q4)- k204]-| — HI-215
ot Vie(Laz)[lEt;(QmQ)sz}(g) ( )
%%i =[k184-(Om~04)- k204] (11-216)
8C4 _ FZ3 (_ I 504) (217)

o V-e o=z
084 _FZ3 (__ I 85'4) (I218)

o Vg oz

Balanco de massa na coluna 3 — zona trés:

E3| o= E4|:=L C3|zep = C4|z=1 83|20 = S$4|:=1
k3 I3 (~ L 3) - [k1E3 - {om-03) - k203]- (l—ﬁj (IH-219)
o8 V-e\ & €
idQ;% = [F1E3-(Om~03)-k203] (I11-220)
o V-eg Gz
883 _ FZ3 (_ . assj (11-222)
o V-g Oz

Balango de massa na coluna 2 — zona trés:
Ezzz=0 = E3!zwl. C2iz=0 = C3|2=L S2l2=0 = 83|2=L

k2 123 (— L2 ) - [K1E2- (om-02)- k202]. (1 - 5] (I11-223)
o V-e\ oz P
%Qt—%:{klEz-(Qm—Qz)meQZ] (111-224)
o Vg Oz

a V-g Oz
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H1.3. Configuracdes Derivados do TMMS

Um novo sistema de separagdo tanque de mistura movel simulado (TMMS) é
apresentado. Este novo sistema € caracterizado por ser constituido por reatores tanques de
mistura (“Continuous Stirred Tank Reactor” — CSTR) com uma membrana acoplada cujos
fluxos sdo interligados por valvulas rotativas. Este sistema de purificagio pode ser utilizado
como um sistema alternativo em substitui¢do em todos os sisternas em que a técnica de
separa¢do cromatograficas de leito mével simulado so utilizadas. O uso do sistema TMMS
¢ interessante pois possui grande potencial de aumento de escala e pode ser utilizado como
um sistema inicial de purificagio de alta resolugfo, reduzindo o numero de etapas
necessarias para purificagio de proteinas. Outras aplicacbes potenciais do sistema TMMS

seriam para processos que utilizam reatores cataliticos.

Um sistema de separagfo de tanque de mistura moével simulado composto por um
conjunto de tanques de mistura com membranas, valvulas rotativas e bombas de circulacio
¢ proposto. O conjunto de tanques de mistura com membranas compreendem uma
pluralidade de unidades tanques de mistura com membranas contendo resina em suspensio.
Cada tanque de mistura com membrana é conectado em série com outro tanque de mistura
com membrana via uma passagem de fluido e arranjado para formar uma passagem para

circulagdo unidirecional de um fluido por intermédio da unidade tanque de mistura.

Cada unidade de tanque de mistura ¢ formada por um reator tanque agitado, que
possui uma membrana acoplada que impede a passagem da resina adsorvente. Este reator
pode ser definido como semelhante ao usado por Pungor e al. (1987) para o sistema
CARE, exceto no fato de que nfo hi o transporte da matriz em suspensio entre os tanques
mas apenas de liquido. O transporte da resina entre os tanques € simulado pelas vélvulas
rotativas que simulam o fluxo contracorrente methorando a eficiéncia da resina adsorvente.
Como no sistema de purificagdo de leito moével simulado apenas o fluido, ¢ transferido
entre as unidades de adsorggo. Isto faz com que a matriz nfo necessite ser transferida entre
os tanques além do que o transporte apenas de liquido entre os reatores de mistura € bem

mais simples que o transporte da matriz em suspensio.

O sistema de purificagfio de tanque de mistura mdvel simulado, é semelhante

quanto a configuracio ao sistema de purificagio de leito mdvel simulado, diferindo apenas
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pelo tipo de reator de adsor¢do utilizado. Como no LMS quando o mesmo solvente para a
zona quatro pode ser usado em qualquer outra zona para elui¢do dos componentes, as zonas
trés e quatro podem ser conectadas, € uma nova zona, a zona um, pode ser formada ao lado
esquerdo da zona dois para recuperar ¢ solvente. Um diagrama esquemético de um
adsorvedor de tanque de mistura moével simulado de quatro zonas € mostrado na Figura ITI-
18. Uma amostra da soluc¢fio incluindo os componentes 4 ¢ B é alimentado entre as zonas
dois e trés. O componente 4 ¢ recuperado no ponto de extracio situado entre as zonas trés e
quatro com uma quantidade de solvente de eluigdo suprido no ponto de dessorgio situado
entre as zonas quatro € um. A zona um functona para adsor¢io do componente B bem como
a regeneracdo do solvente. O componente B prossegue para a zona um com o fluxo de
liquido por causa da menor adsor¢éo na resina. O componente B pode ser recuperado no
ponto de refinado situado entre as zonas um e dois. No sistema de purificagio de tanque de
mistura mével simulado, cada zona € constituida por um ou mais tanques de mistura com
membrana enquanto que no LMS ¢ formado por uma ou mais colunas cromatograficas.

le zona I s} zonall -s}e zonaIII - zona IV —

alimentaciio dessorvente

! | ! | ! f !

d=|[l| =] ||| d=]]] <o

Y ) ¥ ¥ ¥

. ¥ refinado extrato

S

Figura III-18. Representagdo esquematica do Tanque de Mistura Movel Simulado (TMMS)
de quatro zonas ¢ oito reatores.

A Figura III-19 mostra um diagrama esquematico do sistema de tanque de mistura
movel simulado de trés zonas e oito reatores. O sistema de tanque de mistura mével
simulado é dividido em trés zonas, dois, trés, e quatro. Cada zona de mistura pode conter
um ou mais reatores tanques de mistura continuos com membranas. As valvulas rotativas
simulam o movimento do adsorvente no sentido da esquerda para a direita. A amostra da
solugio € alimentada continuamente no ponto de alimentacfo situado entre as zonas dois €

trés. O componente menos adsorvido, B, se move com o fluxo de liguido no sentido
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esquerdo e pode ser recuperado do lado esquerdo da zona dois. Por outro lado, o
componente fortemente adsorvido, 4, se move com o adsorvente através da zona trés para
a zona quatro. O componente 4 pode ser recuperado do lado esquerdo da zona quatro pela

eluicdo com dessorvente ou pelo aumento da temperatura na zona quatro.

pe—— zona IT ——sf¢  zonaIll -} zonalIV -

alimentacdo lavagem  dessorvente
’

Py 1 1 4

IS IESEESIES

¥ v ¥ d ! vl

refinado extrato

Figura I1I-19. Representagio esquematica do Tanque de Mistura Mével Simulado (TMMS)
de trés zonas e oito reatores.

Na operagéo do sistema CARE, as particulas de resina estdo em suspensio dentro
do tanque de mistura. Algumas particulas de resina frequentemente se quebram por causa
da fric¢fio entre as particulas e devido ao transporte entre os tanques de mistura feito pela
bomba peristaltica. Na operagéio do leito mdvel, as particulas de impurezas solidas entopem
as colunas exigindo que a solugfio de alimentagio seja pré purificada. A idéia do tanque de
mistura movel simulado surgiu inspirada no sistema de purificagfio de leito mével simulado
¢ no sistema continuo de purificacio por afinidade com reciclo da resina (CARE) e pode
ser melhor compreendido usando os principios do leito mével simulado. No leito movel
simulado classico do ponto de vista conceitual, o perfil de eluigdo de uma alimentagio bi-
componente pode ser “mantido” fixo se a fase estaciondria se mover em uma direcfio e a
fase mével em outra direcdo. Se a alimentacio é introduzida continuamente no meio da
coluna, o perfil de concentrag@o pode ser mantido, e as bandas sio espalhadas ao longo de
toda a coluna. Embora os perfis sejam apenas parcialmente resolvidos, produtos de alta
pureza podem ser coletados em cada estremo das colunas. A Figura III-20, abaixo

representa esquematicamente o perfil continuo de concentragdes dos componentes no LMS.
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Alimentacéo

- —
Fluxe Fi
simulado X0
de sdlido de fluido

{'|Refinado Extrato

Figura ITI-20. Representagio esquematica do perfil de concentragdes no LMS.

No tanque de mistura movel simulado a eficiéncia em separar as bandas de cada
componente € reduzida pela mistura da solugdo em suspensido no interior dos tanques, no
entanto, a utiliza¢ao dos reatores tanques de mistura com membrana permitem a purifica¢iio
de solugdes sem uma pré purificagfio, o que ndo € possivel ser feito em colunas do sistema
LMS. Assim como no LMS o TMMS também tem o movimento de sdlido contra corrente
simulado pelo giro das valvulas. O TMMS permite o isolamento com razoavel purificagio e
elimina¢do das impurezas com uma boa utilizagio da fase estacionaria. O numero de
tanques de mistura dentro de cada se¢fio e o nimero total de tanques sfo ajustiveis. A
Figura III-2] apresenta esquematicamente o perfil de concentragio obtido no TMMS. Ao
contrario do LMS o perfil de concentragio no TMMS varia em valores discretos

correspondendo a concentragio no interior de cada tanque de mistura dos componentes.

Alimentacdo

= —
Flnxo ¥l
simulado uxe
de sdlido de fluido

Extrato

Figura III-21. Representagdo esquematica do perfil de concentragdes no TMMS.

A fase estacionaria e a fase movel se movem em dire¢des opostas mantendo uma
separagdo entre 0s componentes, e o produto desejado e as impurezas podem ser

continuamente retirados. Este conceito € a base da operacio contracorrente continua de um
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tanque de mistura movel simulado. Assim como no LMS, os pontos de alimentacdo ¢
retirada devem ser movidos continuamente, ou indexados, para manter o perfil. Os pontos
de entrada e saida das matérias primas, solugdo eluente e produtos sdo mudados para o
proximo tanque de mistura na diregdo do fluxo de liquido, resultando em um fluxo

contracorrente do liquido e a resina.

Assim como no LMS as taxas de fluxos de liquidos externas que entram ¢ saem no
tanque de mistura moével simulado sdo constantes, como € o intervalo de tempo entre os
passos das valvulas. Para o TMMS manter o balanco desejado das taxas de fluxo de liquido
em cada zona, as bombas de circulagdo sdo programadas para bombear em quatro taxas
distintas de fluxo, o qual correspondem a zonas individuais, semelhantemente ao LMS. As
taxas de bombeamento mudam quando as valvulas rotativas causadas pela circulag@o das
bombas cruzam as zonas de fronteira. As correntes de extrato e refinado s3o continuamente

retiradas pelas valvulas rotativas.

Este sistema de purificagdo (TMMS) possui diversas vantagens sobre os processos
de purificagdo. No TMMS, todo adsorvente no interior do tanque de mistura pode ser usado
mais eficientemente do que na coluna cromatografica, pois como o meio reactonal esta sob
constante mistura os sitios de adsor¢do da resina ficam melhor expostos além do aumento
de choques entre o ligante € o contraligante que favorece a cinética de adsor¢#o. No entanto
esta agitagdo deve ser suficiente para que ocorra a mistura sem prejudicar a resina
adsorvente devido ao cisalhamento. O sistema TMMS neste sentido € superior ao sistema
CARE pois o transporte da matriz ndo é feito entre os tanques, como ocorre no sistema
CARE, e sim simulado pelas valvulas rotativas. O transporte de matriz entre os tanques,
que ocorre no sistema CARE, aumenta o cisalhamento e requer bombas adequadas ao
transporte de solidos em suspensdo, enquanto que no TMMS as bombas transportam apenas
liquido. Assim como no LMS o TMMS ¢ operado continuamente o que possibilita a
alimentac¢do da solug@o a ser purificada diretamente ap6s sua produgdo. A maior porosidade
do meio no interior do tanque de mistura permite que possam ser purificadas solugdes
contendo fragmentos de células que em geral entopem as colunas e impedem que estas
sejam usadas diretamente sem a necessidade de uma pré purificagfo. Assim o TMMS pode
reduzir o ntimero total de etapas necessarias para a purificagio de um determinado produto.

A maior porosidade do meio também acarreta em uma maior facilidade de fluxo de liquidos
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do que o LMS e consequentemente uma menor perda de carga. Assim como no LMS, no
TMMS ha o contato contracorrente entre a fase estacionaria e a fase mével o que otimiza a
utilizacfio da resina adsorvente. O TMMS ¢ um sistema que tem grande vocagdo para
utilizagdo em grande escala devido a utilizagdo de membranas, possibilitando o
processamento de grandes volumes, alta produtividade e facilidade de aumento de escala,
além do que tem vantagens sobre os sistemas de purificagiio por membranas pois pode
separar substancias com diferen¢a de tamanho menor que dez vezes devido a resina de

adsorg@o.

A inovagdo do sistema TMMS sobre o LMS ¢ a utilizac@io de reatores tanques de
mistura ao invés de colunas, possibilitando a purificagdo de solugdes sem uma pré
purificagio. O TMMS pode ser usado ndc apenas como um passo de purificagio final, mas
também como uma ferramenta de purificagdo global. Considerando a seletividade dos
adsorventes operando sob condigdes confroladas, a introdugfio antecipada do sistema
TMMS no processo global gera a expectativa de minimizar a necessidade de passos de
purificagdo posteriores. Além disso, a purificagdo em um tnico passo para proteinas
altamente instdveis € particularmente atrativa devido a brandura das separagdes por
adsorgdo. A eliminacdo de unidades de processamento reduz o tempo de contato e tempo de

manuseio da proteina.

I11.3.1. Sistema TMMS de Trés Zonas e Quatre Tanques (TMMS4-e)

O sistema TMMS de trés zonas e quatro tanques € representado esquematicamente
na Figura III-22. A alimenta¢@o ¢ feita no primeiro tanque, o tampéo de lavagem € feito no
segundo tanque e o tampZo de elui¢@o ¢ introduzido no terceiro tanque. A solugdo rica em
enzima (extrato) € coletada na saida do terceiro tangue e a solugiio com as impurezas

(refinado) € coletada na saida do quarto tanque.
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Figura III-22. Sistema TMMS de trés zonas e quatro tanques

Balanc¢o de massa no reator 1 — zona dois:
FZ2=FA + FZ3 E10 = (FA-EQO+FZ3-E2)/FZ2
Cl10 = (FA-CO+FZ3-C2)/FZ2 8510 = (FA-S0+FZ3-S2)/FZ2

9Bl _FZ2 (5o py)- [klEI-LQm—Ql)—HQl]-[—l:ﬁJ
d Vg £

5“% = [k1E1-(Om-01)- k201]

daCl _fz2

C16-C1
At Vg ( )
dSl FZ2

== e { §'1 ()
dt V. 5:( Si)

Balanco de massa no reator 4 — zona dois:

E40 =EI C40 = ClI 540 = 81
aEd _Fz2 —=Z(E40 - E4)-[k1E4-(Om-04)- k204]- ( J
dt Ve £

dQ" =[k1E4-(Om-04)-k204]

dC4 FZ2
—EI———I;——S-(CILO C4)

das4 FZZ(

S40- 854
dt V-g )

Balanco de massa no reator 3 — zona quatro:
E30=0 C30=0 530 =0

(I11-227)

(111-228)

(111-229)

(I1-230)

(I1I-231)

(I11-232)

(TH-233}

(I11-234)
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dE _E 24(530 E3)-[K1E3-(Om-Q3) ic2Q3]( - ) (IH-235)

a Ve
f%iz[klEs-(Qmmgfs)wsz:s] (I11-236)
403 _IZ% (0 c3) (I1-237)

i Ve
fﬁihfﬁ(s30 53) (ITI-238)

dt  V-e

Balan¢o de massa no reator 2 — zona trés:

E20=0 C20=0 520 =380
%-5@(520 E2)-[kE2-(Om-02)- kzgz]( SJ (I11-239)
. &

dQZ = [K1E2-(Om-02)- k202] (IT1-240)

dC2 _ Fz3
I11-241
— = ~==2(c20-C2) ( )

ds2 _ Fz3
11-242
- V.g(szo 52) ( )

I1.3.2. Sistema TMMS de Trés Zonas e Oito Tanques — Dois Tanques de Eluicdo
(TMMSS8-2¢)

O sistema TMMS de trés zonas e oito tanques, com dois tanques na zona de
eluiciio, ¢ representado esquematicamente na Figura I1I-23. A alimentagiio é feita no
primeiro tanque, 0 tampdo de lavagem ¢ introduzido no terceiro tanque e o tampédo de
eluigdo é introduzido no quinto tarique. A solugdo rica em enzima ¢ coletada na saida do

quarto tanque ¢ a solu¢do com as impurezas ¢ coletada na saida do sexto tanque.
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Figura III-23. Sistema TMMS de trés zonas e oito tanques — dois tanques de eluigio

Balanco de massa no reator 1 — zona dois:
FZ2=FA + FZ3 El10 = (FA-EQO+FZ3-E2)/FZ2

Cl10 = (FA-CO+FZ3-C2)/FZ2 S10 = (FA-SO+FZ3-8S2)/FZ2

dEl _FZ2 l-¢
El . -O1-k201) | —=
— T ~Z2(E10- E1)-[k1E1- (Om-01)-k Qi][ . J
%Q; = [k1E1-(Om—-Q1)- k201]
dCl_Fz2
C10-Cl
gt Ve ( )
ds1 FZZ(SIO 51)

dt V.g

Balanco de massa no reator 8 — zona dois:
E80=FEI C80=Cl1 S80 = S1

dfts FZZ(ESQ E8)-[k1E8- (0m—08) szg]( P J
dos

= =[k1E8-(Om—08)-k208]

dcs Fz2
=t es 3
= Vg(cso C8)

ds8 FZZ(

580 38)
dt V.g

Balanco de massa no reator 7 — zona dois:
E70=E$§ C70 = (8 S70 =88

dET FZZ(

== o (ET0- E7)-[k1ET -(Om-Q7) k2Q7][ )

(I-243)

(111-244)

(II1-245)

(I1-246)

(111-247)

(I11-248)

(111-249)

(I11-250)

(II1-251)
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“"57 [K1E7-(Om-07)-k207] (I11-252)
4T _F22 (019 c7) (I11-253)
dt V.g
552_5?_?_(570 $7) (I11-254)

dt

Balanc¢o de massa no reator 6 — zona dois:

E60 =E7 C60 = C7 S60 = 87
f%é"i 22 (E60— E6)~[k1E6-{Om-06)- k2Q6]( J (11I-255)
£

d§6 [k1£6- (Om-06)- k206] (IT1-256)

dCé _ Fz2
11-257
— ) ( )
djf 22 (560 - 56) (I1-258)

Balang¢o de massa no reator 5 — zona quatro:

E50=10 C50=0 S50=0
dis J; ‘?4(1«:50 ES)-[k1E5-(Om-05)- kzgs]( . J (I11-253)
ff’%i = [k1£5 -(Om-05)- k205] (111-260)
=228 (cs0-c3) (11-261)
2222 (s50-59) (11-262)

Balanco de massa no reator 4 — zona quatro:
E40=FE5 C40=C5 S40 = S5

L4 T2 (40 £4)- 154 (Om-04)- k2Q4][ - ) (I11-263)
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‘?4 [k1E4-(Om-04)- k204]

dac4 FZ4(

C40-C4
& V. £ )

ds4 _Fz4
— V-s(S4O 54)

Balanco de massa no reator 3 — zona trés:

E30=0 C30=0 §30 = S0
dfﬁ £ 23(530 E3)- [k1E3-(Qm—~Q3)—k2Q3]-(I—m§-J
&

df’ [k1E3-(Om-03)- k203]

dc3 _Fz3

— =7 g(c:so C3)

ds3 Fz3(830 53)

dr

Balanco de massa no reator 2 — zona trés:

E20=E3 C20=C3 8§20 =53
diz F 23(1520 E2)~[k1E2-(Om-02) k2Q2][ ]
&
a2 =[k1E2-(Om-02)- k202]
dC2 _FZ3
ittt § Gl
d V. s(c 0-¢2)
ds2 FZ3(,5:20 52)
T Ve

(111-264)

(I11-265)

(111-266)

(111-267)

(I11-268)

(111-269)

(II1-270)

(I11-271)

(IL1-272)

(I11-273)

(I11-274)

I11.3.3. Sistema TMMS de Trés Zonas e Oito Tanques — Um Tanque de Eluicio

(TMMS8-¢)

O sistema TMMS de trés zonas e oito tanques, com um tanque na zona de eluigéo,

¢ representado esquematicamente na Figura III-24. A alimentagio é feita no primeiro

tanque, o tampdo de lavagem ¢ introduzido no quarto tanque e o tampdo de eluigdo €
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introduzido no quinto tanque. A solu¢io rica em enzima é coletada na saida do quinto

tanque e a soluglo com as impurezas € coletada na saida do sexto tanque.
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Figura III-24. Sistema TMMS de trés zonas ¢ oito tanques — um tanque de eluicdo

Balanco de massa no reator 1 — zona dois:
ElQ0= (FAEG+FZ3 E2)/FZ2
510 = (FA-SO+FZ3-S2)/FZ2

FZ2 =FA + FZ3
Cl10 = (FA-CO+FZ3-C2)/FZ2

dEl FZ2
d V-¢

dQI

— =~=Z(E10~ El}~ [klE}-(QmuQI)—kzgl}-(l;)

dCl _
dt

dt

Balanc¢o de massa no reator 8 — zona dois:
S§80 = §1

E80 = EI C80=C1}
dES FZZ
a’z
dQS
dt
dCS Fz2
dt Vg
dsy_rzz
dt

Balanco de massa no reator 7 — zona dois:

FZ2

V-g

dasl_ FZ2 22 q10-s1)

T V.g

=[k1E8-(Om—-Q8)- k208]

(c10-C1)

—=Z(C80-C8)

(SSO S8)

= [k1E1-(Om-01)- k201]

= (E80- E3)- [klEs-(Qm—Qa)_kzgs]-[}Jgi]

(II1-275)

(I1-276)

(111-277)

(I11-278)

(111-279)

(111-280)

(111-281)

(I11-282)
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E70=ES8 C70=C8 S70 =58

df: 22(570-£7)- [klE?-(Qm-—Q7)mk2Q7]-[l~—;—§) (111-283)
dQ7 =[k1E7 - (Om-Q7)-k20Q7] (111-284)
d;? FZ2 F22(cro- ) (111-285)
dS7_FZ2(c00 o (I11-286)

dr Ve

Balang¢o de massa no reator 6 — zona dois:

EGO=E7 C60 = C7 S60 = S7
dES _Fz2 —Z2(E60- E6)-[k1E6 - (Om-Q6)-k206)- ( ) (111-287)
dt T V- &
f%:[klf:é-(gmmgé)—kzgé] (I11-288)
ace _rzz —=~(C60-C6) (111-289)
& V- £
_‘fgg_f_{%(‘gﬁg S6) (111-290)

Balanco de massa no reator 5 — zona quatro:

E50=0 C50=0 S50 =0
ddEf £ 24(350 E5)-[k1E5-{Om~Q5)- k205)- [ ] (I111-291)
&
“fs [K1E5-(Om—-05)- k205] (111-292)
ﬁ:fﬂi(cso Cs) (I11-293)
dr V.g
ﬁszﬁ(sso 55} (I11-294)
dt Ve

Balan¢o de massa no reator 4 — zona trés:
E40 =10 C40 =0 S40 = S0
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dE4 _ FZ3 l1—-¢
E40 - E4)—[k1E4 - (Om—04) - k204
dt V—s( )[E(QmQ sz][é‘J
dQ4 =[k1E4-(Om—Q4)- k204]
aca _rz3 Z3(C40 C4)
dt
B2 _ 23 (540- 54)
dt V.g

Balanco de massa no reator 3 - zona trés:
E30=E4 C30=C4 S§30 =54

dE3 _FZ3 1-¢
”ET”VZ(E?’O E3)- [ic1E3-(Qm-Q3)—kZQ3]-[—;m)
dff [K1£3-(Om-03)- k203]

dcs _Fz3
C3
— = —==(C30~-C3)

ds3 _FZ3
— ——— 3
— = 3(330 §3)

Balanco de massa no reator 2 — zona trés:

E20 = E3 C20=C3 520 =383
9E2 _FZ3 (190 - E2)-[KIE2-(Om-02)- k202] (1 S}
d V- &
dgz [k1E2-(Om-Q2)-k202]
ac2_F = 7= (c20-¢2)
dr
dS2_FZ3 (000 s9)

dt Ve

(I11-295)

(I11-296)

(111-297)

(IT1-298)

(I11-299)

(I11-300)

(I11-301)

(I11-302)

(111-303)

(I11-304)

(I11-305)

(I11-306)
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IV - RESULTADOS E DISCUSSAO
As varidveis de saida analisadas foram o rendimento (REND), produtividade
(PROD) e fator de purificagdo (FP) definidas pelas equagdes I'V-1,TV-2 e IV-3:

REND =100- 2L .o, (Iv-1)
FA-EO
PROD = Ff - Ef (IV-2)
_Ef/E0 v
£= Cf/Co av-3)

onde o indice “f” corresponde ao produto final que sai do processo de purificag3o, o indice
“0” corresponde aos valores na solugfo de alimentacgfio e F4 corresponde ao fluxo inicial de

alimentagdo.

Em um sistema de purificagéo tanto o rendimento quanto o fator de purificacédo
sdo caracteristicas importantes do desempenho e quanto maior o valor destas variaveis

melhor o desempenho do processo.

A férmula do fator de purificagéo utilizada neste trabalho indica que a purificacio
ocorre para valores de FP maiores que um, pois se o produto sair exatamente como entrou
(Ef=E0 e Cf=C0) a férmula fica FP=(E0/E0)/(C0/C0)=1, e que a medida que a purificagdo
aumenta FP tende ao infinito pois a quantidade de impureza que sai no produto (Cf) tende a

Ze10.

IV.1. Configuracioes Derivadas do Sistema CARE
IV.1.1. Resultados de Purificacfio da Lisozima

Inicialmente serfo apresentados os resultados obtidos nas simulacdes dos sistemas

de purificagdo utilizando a cinética de adsor¢do da lisozima adsorvida em Cibracon Blue.

A seguir sdo apresentados os paridmetros experimentais ¢ operacionais utilizados
na simulacdo computacional da purificago da lisozima nas diferentes configuragdes

derivadas do sistema CARE.

V=0,1 litros
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£=0,70

kI =10%hr!
k2= 1,80 hr!
k3=10hr"!

Om =1,0x 10 mol I
E0=7,1x10%mol I,
C0=5,68x 10" mol I,
Fl=F2=F3=F4=0,3825 l/hr

Onde ¥V € o volume de cada reator, £ a porosidade do meio, £/ ¢ k2 sdo as
constantes cinéticas do estagio de adsorgiio e lavagem nas direcdes direta e inversa
respectivamente, k3 € a constante cinética do estagio de eluigiio (dessor¢do), Om ¢é a
capacidade maxima de enzima que pode ser adsorvida na resina, £0 é a concentragdo de
enzima na alimentagio, C0 ¢ a concentragdo de impureza na alimentacgo, FI, F2, F3e F4
sio os fluxos volumétricos de liquido que entram e permeiam através da membrana nos
estagios 1, 2, 3 e 4 respectivamente, FR € o fluxo volumétrico total de liquido mais solido

no reciclo.

Na Tabela IV-1, s@o apresentados o rendimento, a produtividade e o fator de
purificagdo no estado estaciondrio, dos sistemas de purificagio com reatores tanque de
mistura com membrana e reatores de fluxo pistonado com membrana, utilizando a cinética
de adsor¢io da lisozima. Estes resultados foram obtidos para mesmas condigdes de

operagdo e volume de cada reator de 0,1 litro, variando portanto o volume total do sistema.

O desempenho entre as diferentes configuragdes pode ser melhor analisado se
estes sistemas forem divididos e avaliados em subgrupos. O efeito do aumento do nimero
de estagios no desempenho do sistema CARE pode ser avaliado analisando os sistemas
CARE2, CARE3 e CARE4. Pode-se verificar que com 0 aumento do nimero de estagios ha
uma reducfio no rendimento e na produtividade e um aumento no fator de purificagio. O
rendimento e a produtividade apresentam sempre a mesma tendéncia de comportamento,

devido & semelhanca entre suas formulas de defini¢do, que diferem apenas por uma
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constante, e portanto os comentarios pertinentes ao rendimento podem ser estendidos a

produtividade. Podemos verificar que com a inclusio de estagios intermediarios de lavagem

h& um aumento na perda de proteina alvo e por isso a redugfio no rendimento. No entanto

podemos verificar que ha um aumento no fator de purificacfo, melhorando a pureza do

produto obtido. Assim o objetivo de aumentar a eliminag@io de impurezas com a inclusdo de

estagios intermedidrios de lavagem € obtido apesar do aumento da perda de proteina alvo.

Tabela IV-1. Desempenho dos diferentes sistemas de purificagBo derivados do sistema

CARE utilizando a cinética de adsor¢éo da lisozima.

Sistema de Purificagio REND PROD FP
(%) {mol/hr)
CARE2 gia 86,587 2,351x10° 20,6
CARE3 BMEE 76,552 2,078x10° 4182
CARE3r Ewgis 64,721| 1,758x10° 3677
CARE3m 87,635| 2,380x10°° 20,9
CARE4 68,058 | 1,848x10°¢ 8.498.7
CARE2pfr Ejg : 86,894 | 2,359x10°° 19,9
CARE3pfr = ~ ; 76,631 2,081x10°| 1.885.920,0
:
CARE3pfrm 87458| 2,372x10° 94.184,7
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O efeito do aumento do nimero de estagios também pode ser avaliado analisando
os sistemnas de purificagdio que possuem reatores de fluxo pistonado com membrana, que
sio 0 CARE2pfr ¢ o CARE3pfr. Pode-se verificar a mesma tendéncia observada nos
sistemas formados por reatores tanques de mistura com membrana, ou seja, com a inclusdo
de um estagio intermedidrio de lavagem ha uma redugfo no rendimento e um aumento no

fator de purificagéo.

Analisando simultaneamente o tipo de reator utilizado € o numero de estagios,
podemos verificar, observando a Figura IV-1, que o rendimento obtido nos sistemas
constituidos por reatores tanques de mistura e reatores de fluxo pistonado com mesmo
namero de estagios foram quase idénticos, e que 0 aumento do nimero de estagios causou
uma redugdo no rendimento para ambos os tipos de reatores. Assim, para a cinética
estudada, o rendimento obtido nos sistemas com dois (CARE2 ¢ CARE2pfr) ¢ trés estigios
(CARE3 e CARE3pfr), ndo fo1 afetado pelo tipo de reator utilizado.

88
] BI::-._
861 -0 CSTR
3 -._::::-_;.‘::_.. O PFR
84 T ‘A"‘:::::.‘_
E 824
CZJ ]
Z  80-
m E
784
76- o
2 n® de estagios 3

Figura IV-1. Efeito do aumento do niimero de estigios sobre o rendimento.
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O fator de purificagfio nos sistemas de dois estiagios formados por reatores de
mistura e reatores de fluxo pistonado foram quase idénticos como pode ser observado na
Figura IV-2. Nos sistemas de trés estégios, verifica-se que o fator de purificacio do sistema
formado por reatores de fluxo pistonado com membrana (CARE3pfr) foi muito maior que o
sistema formado por reatores tanque de mistura com membrana (CARE3). Assim, o
aumento no fator de purificacio devido ao aumento do numero de estigios foi
percentualmente muito maior para o sistema formado por reatores de fluxo pistonado com
membrana, indicando uma melhor capacidade de purificagdo deste sistema devido a uma

maior eliminagdo das impurezas.

6 g
1071 .
1 o-- CSTR
104
]
10°
10" o
2 n® de eStégiOS I

Figura IV-2. Efeito do aumento do nimero de estagios sobre o fator de purificacio.

O efeito no desempenho devido & modificagdo na membrana pode ser analisado
comparando o desempenho dos sistemas de trés estagios formados por reatores de mistura
CARE3 e CARE3m. Pode-se verificar que a substitui¢io da membrana no primeiro estagio
do sistema CARE3 por uma com menor didmetro de corte levou a um aumento no
rendimento € uma redugfo no fator de purificacdo. Isto provavelmente ocorre porque a
membrana com didmetro de corte menor do primeiro reator impede também a passagem de

enzima livre ¢ impureza além da resina de adsor¢fo, o que aumenta o tempo disponivel
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para que a enzima alvo seja adsorvida pela resina, aumentando, assim, o rendimento. Com a
membrana modificada, as impurezas néo sdo eliminadas no primeiro estagio fazendo com

que o fator de purificagdo diminua.

Analisando o tipo de reator utilizado com a modifica¢do na membrana do primeiro
estagio, podemos verificar (Figura IV-3), que o rendimento obtido entre os sistemas
constituidos por reatores tanques de mistura e reatores de fluxo pistonado com mesmo tipo
de membrana tiveram valores bem proximos, e a modificagio na membrana causou um

aumento de mesma intensidade no rendimento.

88 CSTR3m.
o
84-
82-
80

78+ CSTR3 .-~

a

------- 0 PER PFR3m

REND (%)

76 GPFRS

L] F

modificagdo na membrana

Figura IV-3. Efeito da modificagio da membrana no rendimento.

Os fatores de purificagdo obtidos nos sistemas empregando reatores de mistura €
de fluxo pistonado com mesmo tipo de membrana s3o diferentes mas a modifica¢do na
membrana gerou uma redugdo no fator de purificagio proporcional logaritmicamente, como

pode ser observado na Figura IV-4.
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Figura IV-4. Efeito da modifica¢do da membrana no fator de purificacio.

Analisando os resultados apresentados até aqui pode-se verificar que para os
sistemnas com reatores tanque de mistura, o rendimento obtido no CARE3m ¢ bem proximo
ao valor obtido para o sistema CARE2. O rendimento do CARE2 ¢ aproximadamente 86%;
com a inclusdo de mais um estagio (CARE3) o rendimento cai para aproximadamente 76%,
e com a modificacdo na membrana (CARE3m) o rendimento retorna ao valor de
aproximadamente 87%. O mesmo acontece com o fator de purificagdo, que é de
aproximadamente 20 para o CARE2; com a inclusio de um estagio intermediario (CARE3)
sobe para aproximadamente 418, ¢ com a modifica¢iio na membrana (CARE3m) retorna a

aproximadamente 20.

Analisando os resultados apresentados até aqui pode-se verificar que para os
sistemas com reatores de fluxo pistonado, o rendimento obtido no CARE3pfrm é bem
proximo ao valor obtido para o sistema CAREZ2pfr. O rendimento do CARE2pfr ¢
aproximadamente 86%; com a inclusdo de mais um estagio (CARE3pfr) o rendimento cai
para aproximadamente 76%, e com a modificagio na membrana (CARE3pfrm) o
rendimento retorna ao valor de aproximadamente 87%, como acontece para os sistemas

formados por tanques de mistura. No entanto com o fator de purificacfio, que € de
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aproximadamente 20 para o CARE2pfr, com a inclusio de um estigio intermediario
(CARE3pfr) sobe para aproximadamente 1.885.920,0; e com a modificagdo na membrana
(CARE3pfrm) cai para aproximadamente 94.185,7; valor bem superior a 20 que foi o
inicialmente obtido pelo CARE2. Assim podemos concluir mais uma vez que o sistema
formado por reatores de fluxo pistonado com membrana apresentam um melhor

desempenho.

Nas Figuras IV-5 e IV-6 ¢ apresentado o comportamento dindmico do rendimento
dos sistemas estudados até aqui para uma pertubago de +10% na concentragio inicial de
enzima. Pode-se observar que os sistemas com dois estigios t€ém uma din&mica um pouco
mais rapida, porque estes alcangam o estado estaciondrio mais cedo do que os sistemas com
trés estagios. Entre os sistemas com trés estagios, pode-se verificar que o sistema com
membrana modificada apresenta uma dindmica um pouco mais lenta e demora mais para
alcangar o estado estacionario. Comparando a dindmica do sistema formado por reatores
CSTR com membrana com o sistema formado por reatores PFR com membrana, pode-se
verificar que o sistema com reatores PFR tem uma dindmica um pouco mais rapida do que
o sistema com reatores CSTR. Portanto, de um modo geral, pode-se considerar que as
diferencas entre o comportamento dindmico destes sistemas excetuando-se o valor absoluto

do rendimento, ndo sdo tdo grandes.

Avaliou-se também o efeito da modificacio do reciclo para o sistema formado por
tanques de mistura com trés estagios (CARE3r). Ao invés de reciclar a mistura reacional do
terceiro para primeiro estagio como ocorre no CARE3, o reciclo € feito do terceiro para o
segundo e do segundo para o terceiro. No CARE3 o rendimento e fator de purnificagio no
estado estacionario foi 76,5% e 418,2 respectivamente, enquanto que no CARE3r estes
valores foram de 64,7% e 367,7 respectivamente. Assim para esta cinética de adsorgéo
estudada, e para as condigbes operacionais adotadas, a modifica¢do no reciclo do sistema
com trés estagios ndo promoveu nenhuma melhora no desempenho do sistema, ao contrario
tanto o rendimento quanto o fator de purifica¢3o foram menores comparados com o sistema

de reciclo original.
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Figura I'V-5. Comportamento dindmico dos sistemas formados por reatores de mistura com
membrana.
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Figura IV-6. Comportamento dindmico dos sistemas formados por reatores de fluxo
pistonado com membrana.
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IV.1.2. Resultados de Purificaciio da Lipase

A seguir sera apresentado o resultado obtido nas simula¢des dos sistemas de
purificagdo utilizando a cinética de adsorgfo da lipase de Geotrichum sp., adsorvida em
resina de interagdo hidrofobica (Taboada 1999). Os parimetros cinéticos de adsor¢do e
dessor¢io, e a capacidade maxima de adsorgio da resina foram obtidos experimentalmente
e expressos em fungio da quantidade de sal do tamp3o na mistura. Esta representagio
matematica € mais realistica porque considera a dependéncia dos pardmetros cinéticos com

a quantidade de sal do tampéo na mistura.

A seguir sio apresentados os parimetros experimentais e operacionais utilizados
na simulagdo computacional da purificacdo da lipase nas diferentes configuragdes do

sistema CARE original ¢ derivadas.
V= 0,1 litro
g= 0,85
S0 = 2,0 moles/litro
E0=2,0x10* Ullitro
C0 = 4,0 gramas/litro
Fl=F2=F3=0,15 litro/hora
FR = 0,0558 litro/hora

onde ¥ é o volume de cada reator, ¢ ¢ a porosidade do meio, S0 € a concentra¢do de sal na
alimentagdo, E0 € a concentragdo de enzima na alimentagdo, CO é a concentragdo de
impureza na alimentagdo, F/, F2 e F3 sdo os fluxos volumétricos de liquido que entram ¢
permeiam através da membrana nos estagios 1, 2 e 3 respectivamente, FR ¢ o fluxo
volumétrico total de liquido mais solido no reciclo. Uma unidade de atividade lipolitica (U)
da lipase foi definida como a quantidade de enzima que libera um mol de 4cido graxo por

minuto de reacio.
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Tabela IV-2. Desempenho dos diferentes sistemas de purificacfo utilizando a cinética de
adsorgdo da lipase.

Sistema de Purificacdo REND PROD FP
(%) (Urhr)
CARE2 26,903 8,071x10° 1,389
CARE3 11,839 3,552x10° 2,663
CARE2pfr B j 31,909 9,573x10° 1,397
CARE3pfr % 10,438|  3,131x10° 7,239

Na Tabela IV-2, sdo apresentados o rendimento, a produtividade e o fator de
purificagdo no estado estacionario, dos sistemas de purificagdo com reatores tanque de
mistura com membrana e reatores de fluxo pistonado com membrana, utilizando a cinética
de adsor¢io da lipase. Estes resultados foram obtidos para as mesmas condi¢des de

operagdo e volume de cada reator de 0,1 litro, variando portanto o volume total do sistema.

Entre os sistemas com dois estagios, pode-se verificar que o sistema formado por
reatores de fluxo pistonado com membrana (CARE2pfr) teve um rendimento 5% maior do
que o sistema formado por reatores tanque de mistura com membrana (CARE2) enquanto
que o fator de purificacdo obtido nestas duas configuragtes foram quase idénticos. Este
resultado, obtido a partir de uma cinética de adsor¢@o que leva em conta as modificagdes
nos pardmetros cinéticos devido as modifica¢des na concentragiio de sal no meio reacional,
mostra que entre estas duas configurag¢des, o sistema formado por tanque de fluxo
pistonado possui um desempenho superior. Pode-se afirmar que os resultados obtidos
utilizando a cinética da lipase estfio mais proximos do que ocorreria na realidade pois os
parimetros cinéticos utilizados no modelo estfo sempre relacionados com a concentracdo

atual de sal no meio reacional e também sfo computados o efeito da mistura entre os
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tampdes de alimentacdo e eluicio com diferentes concentracdes de sal. No modelo da
lisozima os pardmetros cinéticos sd3o constantes e mudam de forma discreta entre os
estagios de adsor¢do € eluigdo, ou seja, assume-se que quando a mistura reacional entra no
tanque de eluigdo, esta imediatamente entra em equilibrio com as condigdes de eluigdo com
a utilizagdo de um valor fixo para a constante de eluigdo (£3), hipdtese esta mais distante do
que ocorre na realidade. No caso do sisterna CARE2pfr por exemplo, a mistura que entra
no estagio de eluiclo terd sua dessor¢do computada instantaneamente pela constante
cinética de eluicdo (£3), sendo que na realidade esta mudanca na constante cinética de
eluicdo ocorre devido a mudanca de tampédo que obviamente n3o ocorre de uma forma
instantdnea. Com o modelo cinético da lipase, tendo ainda como exemplo o sistema
CARE2pfr, a mistura reacional que entra no estagio de eluicdo tera sua dessor¢éo
computada pelos pardmetros cinéticos em fungdo da modificagdo na concentragdo de sal
gerada pelo tampdo de eluigdo, como ocorre na realidade. Assim os resultados obtidos com
a cinética da lipase apesar do pior desempenho estio mais proximos do que ocorre na
realidade.

Entre os sistemas com trés estdgios podemos verificar que o rendimento do
sistema formado por tanques de mistura (CARE3) foi 1,4% superior ao sistema formado
por tanques de fluxo pistonado (CARE3pfr). Quanto ao fator de purificagdo o sistema
formado por reatores de fluxo pistonado (CARE3pfr) teve um fator de purifica¢io quase
trés vezes maior que o sistema formado por tanques de mistura (CARE3) indicando

novamente uma superioridade dos sistemas que empregam reatores de fliixo pistonado.

Pode-se verificar através das Figuras IV-7 e IV-8 que com o aumento do nimero
de estagios a tendéncia de reduzir o rendimento e aumentar o fator de purificacio se
manteve para a cinetica da lipase do mesmo modo como foi verificado para a cinética da

lisozima.

134



REND (%)
N
<

n°® de estagios
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Figura IV-8. Efeito do aumento do nimero de estigios sobre o fator de purificagio.
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Nas Figuras IV-9 e IV-10 ¢ apresentada a resposta dindmica do rendimento a uma
perturbagdo de 10% na concentracfio inicial de enzima. Os sistemas apresentaram
comportamentos similares principalmente aqueles com dois estagios. Nos sistemas com trés
estagios ha um tempo morto que € mais acentuado no sistema com reatores PFR. Contudo,
as diferengas entre o comportamento dindmico destes sistemas verificadas com a cinética
de adsor¢do da lipase ndo s3o tdo significativas desde que o valor absoluto do rendimento

nio seja considerado nesta analise.

3 1 _: .’. ’...-C-.-.-.-.'.-.-.-.-'“.*.-.‘.-.-.'.“.*.-'-.-.-.
30 ] /-/
29 1 —a— CAREZ2
< . —e— CARE2pfr
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Figura IV-9. Comportamento dindmico do rendimento nos sistemas com dois estagios.
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Figura IV-10. Comportamento dindmico do rendimento nos sistemas com trés estagios.

Os resultados obtidos utilizando a cinética de adsor¢dio da lipase mostram um
desempenho ruim do sistema CARE original e de configura¢Ges derivadas, pois obteve-se
baixos rendimentos e baixos fatores de purificagdo, o que reduz a perspectiva de utiliza¢do

destes sisternas diante de outras técnicas como a do leito movel simulado.

IV.2. Configurag¢des Derivadas do Sistema LMS

A seguir sdo apresentados 0os parimetros operacionais utilizados na simulagio
computacional da purificagiio da lipase nas diferentes configuragdes do sistema de leito
mével simulado (LMS).

V=01 litro
e=0,418
S0 = 2,0 moles/litro

E0 = 2,0x10* Ullitro
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C0 = 4,0 gramas/litro
FA =FZ3=FZ4 = 0,15 litro/hora (para o LMS de trés zonas)

FA =FZ1=FZ3=FD=0,15 litro’hora (para 0 LMS de quatro zonas)

onde ¥ é o volume de cada reator, £ ¢ a porosidade do meio, SO € a concentracio de sal na
alimentac¢@o, £0 é a concentragio de enzima na alimentagio, C0 ¢ a concentracio de
impureza na alimentagio, F4 € o fluxo volumétrico de liquido na alimentagdo, FZ/, FZ3 e

FZ4 é o fluxo volumétrico de liquido nas zonas 1, 3 e 4.

Simulou-se entéo o sistema de purificagdo de leito mével simulado em diferentes
configuragdes utilizando a cinética da lipase com o objetivo de comparar o desempenho do
sistema CARE com o deste sistema continuo de purificagdo de proteina. No entanto esta
comparagdo € feita apenas quanto a configuragio utilizada, uma vez que aspectos
favoraveis ao sistema CARE, como a possibilidade de processar solugbes sem pre
tratamento, néo sdo explicitamente levados em conta pelo modelo, além de outros aspectos
como menor porosidade do sistema de leito movel simulado, maior facilidade de
entupimento do leito movel simulado, maior cisalhamento no sistema CARE que também
nio sdo explicitamente levados em conta pelos modelos. No entanto esta comparacio entre
os sistemas de purifica¢fio derivados do sistema CARE e do sistema LMS permite avaliar a
eficacia destas configuragdes quando todos os outros pardmetros, como resina utilizada,
concentragdo de enzima alvo na alimentagdo, fluxo de alimentagdo sfo mantidos os
mesmos em todos os sistemas. Permite também comparar um sistema de purificacio ainda
pouco divulgado na literatura, como ¢ o sistema CARE, com um sistema de purificagfo

também continuo, amplamente divulgado na literatura, como ¢ o LMS.

Uma caracteristica do leito mével simulado € que em intervalos de tempo
regulares, denominado de tempo de troca (TT), € feito o giro das valvulas simulando o
movimento das colunas. O tempo de troca tem grande influéncia no desempenho do leito
movel simulado e por isso o desempenho das diferentes configuragles de leito mdvel,
utilizando a cinética de adsor¢éo da lipase foram avaliadas com tempos de troca na faixa de
zero a trés horas. O desempenho no estado estacionario das diferentes configuragdes em

fl.mg:éo' do tempo de troca sio apresentados na Tabela IV-3 e nas Figuras IV-11 a IV-20.
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Estes resultados foram obtidos para mesmas condigdes de operagio e volume de cada reator

de 0,1 litro, variando portanto o volume total do sistema.

Pode-se verificar que para os trés primeiros sistemas apresentados na Tabela I'V-3,
que sfo os sistemas de trés zonas, ou seja, sistemas em que todo tampao que sai da zona de
elui¢do é coletado como produto, as curvas de desempenho obtidas foram semelhantes. O
rendimento, por exemplo, variou de forma semelhante, pois conforme ¢ tempo de troca
aumenta hid uma queda inicial do rendimento, em seguida hd um crescimento do
rendimento até um valor maximo, indicando um tempo de troca 6timo para o rendimento e
em seguida uma queda continua do rendimento para tempos de troca superiores ao otimo. O
fator de purificagdo, a medida que o tempo de troca aumenta, mantém-se inicialmente
aproximadamente constante ¢ para tempos de troca a partir de 0,4 horas, aumenta
exponencialmente com o aumento do tempo de troca. No caso do LMS4-e o maior
rendimento foi de 89,15% obtido no tempo de troca de 0,90 horas (54 minutos) com um
fator de purificagéo de 3,19x107. No caso do LMS8-e o maior rendimento foi de 85,56%
obtido no tempo de froca de 0,80 horas (48 minutos) com um fator de purifica¢@io de
1,41x10%7. No caso do LMS8-2e o maior rendimento foi de 99.05% para o tempo de 0,90

horas com um fator de purificag#o de 1,01x10%.

O quarto sistema de purificagio apresentado na Tabela IV-3, € um sistema de
quatro zonas, pois parte do tamp@o de eluigio onde o produto € coletado permanece no
sistema. Este sistema de quatro zonas ¢ recomendado para purificagdes onde ndo ha
diferenca entre os tampdes de alimentacfio e elui¢cio, 0 que ndo € o caso da cinética da
lipase estudada aqui. Este sistema realmente teve desempenho inferior aos sistemas de trés
zonas. No LMS8 o maior rendimento foi de 99,36% obtido no tempo de troca de 0,25 horas
(15 minutos) e fator de purificagéo de 16,97. Apesar do alto rendimento obtido neste
sistema de leito movel de quatro zonas, o fator de purificagdo foi muito inferior aos obtidos
nos sistemas de leito movel de trés zonas. Um desempenho tdo superior deste sistema de
leito movel simulado de trés zonas sobre o de quatro zonas, ocorre provavelmente devido a

nfo mistura direta entre os fluxos de eluicfo e lavagem.
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Tabela IV-3. Desempenho no estado estacionario do leito movel simulado em funcdo do
tempo de troca (TT) utilizado.

A Tk TRiA TR

TT (hr) { M m

K il E §

FANCR T

LMS4-¢ (£=0,418) LMS8-¢ {£=0,418) LMS8-2¢ {e=0.418) LMS8 (e=0,418)
REND FP REND FP REND FP REND FP

0,0041 33,333 0,999 33,331 0,999 33,333 0,999 49,899 0,999
0,0083 33,333 0,999 33335 1,000 33,340 1,000 50,019 1,000
00123 33,333 1,000 33,326 0,997 33,354 0,998 49,789 0,992
0,0166 33,351 1,000 33,065 0,081 32,808 0,967 48,866 0,969
0.0208 33,362 0,999 33,192 1,603 32,742 0,983 51,358 1,054
0,0250 33,094 0,982 34,062 1,080 34,402 1,109 56,160 1,202
0,0291 32,657 0, 964 34441 1,113 35,340 1,179 55,960 1,192
0,0313 32,504 0.972 34,645 1,134 35,904 1,230 54,273 1,132
0,0416 34,165 1,121 34,025 1,137 37,594 1,322 49.913 4,990
0,03 37,082 1,328 34,466 1,024 39,196 1,252 43,891 0,817
0,0666 40,359 1,378 34,073 0, 360 38,964 0,951 33,848 0,571
0,0833 39,823 1,067 33,543 0,738 34,731 0,704 26,580 0,415
0.10 30,920 0,630 27411 0,510 26,093 0,461 18,594 0,272
01166 17.918 0,256 16,462 0,262 15,523 0,242 10,776 0,138
0,1333 10,323 0,149 6,954 0,097 6,688 0,092 4.019 0,045
0,15 9,805 0,146 9,410 0.137 9,024 0,131 4,456 0,053
0,175 10,434 0,199 10,671 0,204 9,799 0,186 51,258 0,853
0,20 10,387 0,278 10,791 0,293 9122 0,246 83,024 2,123
0,223 10,535 0,423 11,146 0,484 8,204 0,353 96,043 3,962
0,23 11,252 0,714 12,054 1,071 7,171 0,611 99,226 8,349
0,275 12,758 1,323 13,892 5.164 6,283 1,590 99,360 16,967
0,30 15,335 2,646 16,834 99,912 6,943 8,463 98,869 13,425
0,325 19,194 5,565 21,108 3516,634 25,765 200,990 98,168 ®,743
0,35 24,286 11,891 26,599 164179,902 50,483 2702,831 78 870 5,447
0,40 36,395 51,552 39,083 2.0066x10° 74,378 168421,732 53,253 2.834
0,45 47,834 201,082 50,377 1,3682x10" 84,236 | 6292970996 | 45,306 2,120
0,50 57,256 739,270 59471 5,7157%10" 89,476 1,7585510° 40,254 1,747
0,65 5 464 35609,793 76,629 5.2196x10% 96,076 1,8553x10 27,697 1,050
0,80 85,151 1989807,867 | 85,358 1,4082x16° 58,361 1,8998x10™ 18,203 0.624
0.90 89,155 3,1962x10° 83,160 2,6051x10™ 99,054 1,0154x10" 14,971 6,499
1,00 83,820 5,0008x 10" 75,246 4,9040x10° £9,553 5,3341x10% 12,650 0,417
1,10 76470 8.1231x10° 67,992 9,9502x10° 78,331 2.9208x 10" 10,588 0,343
1,20 69,772 1,3969x10" 61,454 2,1521x10% 69,063 1,7155x10% 8,745 0,281
1,30 63,731 2.5248x107 | 355613 49172x10% 61,330 1,0695x10° 7,166 0,228
1,40 58,312 4,7667x10" 50,417 1,1782x10% 54,810 7,0188x10° 5,880 0,183
1,50 53,463 9.3534x10" 45,803 2,9437x107 49,262 4,8160x10% 4,836 0,152
2,00 35,837 | 4,7691x10° 29334 4.6299x107 30,542 1L2T27x 100 16,169 0,510
2.50 25,329 313141x10% 19,790 1.2705%10° 20,803 3.4148x10% 21,182 0,661
3,00 18,664 | 3,6493x100 | 13886 | 4.9972x10> 14,696 | 3.4794x10° | 24,011 0,742

Uma vantagem deste processo de leito moével simulado ¢ que dado uma
especificacdo da pureza requerida para um produto, € possivel que acima do tempo de troca
Otimo, esta pureza seja atingida em uma unidade tnica com uma unica passagem pelo
sisterna. Com isto, ao invés de processamentos multiplos utilizando o tempo de troca étimo,
para o qual o rendimento é maximo mas a purificagdo € menor, pode ser vantajoso operar a

tempos de troca maiores para os quais, apesar do menor rendimento, obtém-se maiores
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fatores de purificacfo e assim, a pureza requerida do produto pode ser alcancada com uma
unica passagem pela unidade de purificacio, reduzindo as perdas por deterioragio das
proteinas além da economia de tempo. Este aumento no fator de purificagdo € possivel
modificando-se apenas o tempo de troca, ou seja, o intervalo de tempo em que ¢ feito o giro
das valvulas, sem que seja necessdrio variar qualquer outro pardmetro operacional ou de
projeto. O sistema CARE além do fator de purificagdo bem menor, s6 pode ser melhorado
com modificagOes operacionais ou de projeto, ainda assim aumentando muito pouco o fator

de purificagdo.
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Figura IV-11. Rendimento do sistema LMS4-e no estado estacionario em fungdo do tempo
de troca.
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Figura IV-12. Fator de purificagdo do sistema LMS4-e no estado estacionario em funcéo do

tempo de troca.
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Figura IV-13. Rendimento do sistema LMS8-e no estado estacionério em fungéo do tempo

de troca.
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Figura IV-14. Fator de purifica¢&o do sistema LMS8-e no estado estacionario em fun¢io do

tempo de troca.

144



100 : — : : .
ot [== LM38-2¢ |
-é:k-::‘ .
":,;;\': -
‘ﬁ., i
- \\.
i ™~
. 1
-
m\ ,
ﬁw-____hq_b-_% .
-y
0 L 1 1 L 1
0 05 1 15 2 25 3

Tempo de Troca (hr}

Figura IV-15. Rendimento do sistema LMS8-2¢e no estado estacionario em fungio do

tempo de troca.
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Figura IV-16. Fator de purificagfio do sistema LMS8-2e no estado estacionario em funcéo

do tempo de troca.
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Figura IV-17. Rendimento do sistema LMS8 no estado estacionario em fung¢io do tempo de

troca.
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Figura IV-18. Fator de purificagfo do sistema LMS8 no estado estacionario em fungio do

tempo de troca.
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Figura IV-19. Rendimento do sistema LMS no estado estacionario em funggo do tempo de

troca.
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Figura IV-20. Fator de purificag@o do sistema LMS no estado estacionario em fungdo do

tempo de troca.

Podemos verificar que o leito mével simulado teve um desempenho muito superior
ao do sistema CARE original e de configuragdes derivadas. Mesmo o leito mével simulado
de quatro zonas que teve o pior desempenho entre as configuragdes estudadas foi superior
ao sistema CARE. Este baixo desempenho do sistema CARE original e de configuragGes
derivadas pode acabar com a vantagem de operar estes reatores com membrana, sem pré

tratamento das solugdes.

IV.3. Leito Mével Simulado de Quatro Colunas

A seguir s3o apresentados os resultados obtidos para o leito movel simulado de
quatro colunas e trés zonas (LMS4-e) utilizando o tempo de troca 6timo para este sistema

que é de 0,9 horas. Estes resultados foram obtidos partindo-se de colunas inicialmente
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isentas de enzima, impurezas e sal, simulando o inicio da operago do sistema. Nas Figuras
Iv-21, IV-22, IV-23 e IV-24 sdo apresentados os perfis temporais da concentragfio de
enzima na saida das colunas 4 e 3 juntamente com a concentra¢fo de enzima média durante
o intervalo do tempo de troca. Pode-se verificar que a concentragiio de enzima na saida se
modifica continuamente ao longo do tempo e quando chega o tempo de troca, ha uma
variagdo brusca na concentragfo. Estas variagGes continuas da concentragio de enzima sdo
devido a perturbagfo causada pelo giro das vélvulas do sistema ou o giro das colunas, que
causa uma modifica¢o abrupta na concentragio de enzima que entra em cada coluna e,
consequentemente, causa uma modificagio abrupta na concentragio de saida de cada
coluna. Podemos verificar que a concentragio média que sai do sistema a cada intervalo de
tempo de troca se modifica até atingir um valor estacionario, ou seja, a partir de um certo
tempo as variagOes de concentragio de enzima dentro de cada intervalo de tempo de troca
s8o sempre as mesmas e a concentragdo media de saida ndio se modifica. Esta situagio que
ocorre no LMS pode ser visualizada como um estado pseudo-estaciondrio, pois a
concentragdo que atinge o estado estaciondrio € a concentragio média coletada dentro de
cada intervalo de tempo de troca enquanto que a concentragdo de saida varia

continuamente.
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Figura IV-21. Concentracio de enzima na saida da coluna quatro (£4) do sistema LMS4-¢
em fungfo do tempo. (TT=0,9 hr).
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Figura IV-22. Concentragio de enzima na saida da coluna trés (£3) do sistema LMS4-e em
fun¢do do tempo. (TT=0,9 hr).

Podemos verificar através das Figuras IV-23 e IV-24, que apds 20 horas, a
concentragdo de saida meédia dentro de cada intervalo de tempo de troca atingiu um valor

constante.

Na Figura IV-25 ¢ apresentada a resposta dinfmica do rendimento médio do
sistema de LMS de quatro colunas e trés zonas. O rendimento médio é a média do

rendimento obtido dentro de cada intervalo de tempo de troca.
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Figura IV-23. Concentracio de enzima na saida da coluna quatro (£4) do sistema LMS4-¢
em fun¢do do tempo (TT=0,9 hr).
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Figura IV-24. Concentrac8o de enzima na saida da coluna trés (£3) do sistema LMS4-e em
fungdo do tempo (TT=0,9 hr).
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Figura IV-25. Rendimento médio do sistema LMS4-e em func¢io do tempo. TT=0,9 hr.

Assim como ocorre com a concentragio de enzima, a concentragdo de impurezas e
de sal também oscilam ao longo do tempo (Figuras IV-26, IV-27, IV-28 e IV-29), até que
esta oscilag@o dentro de cada intervalo de tempo de troca, se estabiliza fazendo com que a
concentra¢do de saida media dentro de cada intervalo de tempo se mantenha constante. A
concentracio média de sal e impurezas dentro do intervalo de tempo de troca atinge o valor
estacionario a partir do terceiro giro das valvulas enquanto que para a enzima isto ocorre a
partir do décimo giro de vélvulas. Este maior tempo ocorre devido as interacdes entre a

enzima ¢ a resina adsorvente.
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Figura IV-27. Concentragdo de impureza na saida da coluna trés (C3) do sistema LMS4-¢
em funcdo do tempo. (TT=0,9 hr).

A concentragio média de enzima na saida da coluna trés onde o produto € coletado
(extrato) é maior que a concentra¢do na saida da coluna quatro (refinado) enquanto que a
concentragiio media de impurezas é maior na saida da coluna quatro do que na saida da
coluna trés. Esta situagiio ¢ muito favoravel para a purificacdo pois a concentragio de
enzima no extrato é maior do que no refinado. Entretanto a purifica¢iio pode ocorrer mesmo
para casos onde a concentracdo de enzima no extrato é menor do que no refinado ao mesmo
tempo em que a concentragdo de impurezas no extrato € muito menor do que no refinado,
ou seja, proporcionalmente, a redugéo na quantidade de impurezas no extrato foi maior do
que a redugdo na quantidade de enzima. Obviamente na primeira situagfo, mais favoravel,

o rendimento € maior.
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Figura IV-28. Concentragio de sal na saida da coluna quatro (S4) do sistema LMS4-e em
fung¢io do tempo. (TT=0,9 hr).
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Figura IV-29. Concentragdo de sal na saida da coluna trés (S$3) do sistema LMS4-e em
funcdo do tempo. (TT=0,9 hr).

Nas Figuras TV-30 e IV-31 s#o apresentados os perfis de concentragdo de enzima
alvo e impurezas ao longo das quatro colunas no instante imediatamente anterior ao giro
das valvulas do sistema. Este perfil de concentragio € observado ao final de cada intervalo
de tempo de troca apos a concentrac@o de saida média atingir o estado pseudo-estacionario.
Assim como a concentragio de saida da coluna, o perfil ao longo das colunas do leito
movel simulado se modifica continuamente. No entanto pode-se também obter um perfil

meédio de concentragdo dentro de cada intervado de tempo de troca.

Nestes perfis o fluxo de liquido ocorre da direita para a esquerda e portanto a
entrada de cada coluna estd a direita ¢ a saida & esquerda da abscissa. No LMS4-¢ a
alimentacdo € feita na coluna 1, o tampZo de eluigdo ¢ introduzido na coluna 3 (lado direito
da Figura IV-30 e IV-31), o tamp#o de lavagem é introduzido na coluna 2, enquanto o
extrato € coletado na saida da coluna 3 e o refinado na saida da coluna 4 (lado esquerdo da

Figura IV-30 e IV-31}. O perfil de enzima e impurezas ao longo das colunas foram bem
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diferentes. Podemos verificar no perfil de enzima (Figura IV-30) que a concentragio de
enzima na coluna 3 vai aumentando ao longo da coluna até um valor maximo que ¢ a
concentracio de enzima no extrato, esta concentragdio de enzima cai bruscamente no inicio
da coluna 2 onde ocorre a entrada do tampfo de lavagem e vai aumentando ao longo da
coluna. No inicio da coluna 1 € feito a introducio da solugiio de alimentagdo mais o que sai
da coluna 2, ¢ a concentragdo de enzima aumenta bruscamente e em seguida cai
continuamente até a saida da coluna quatro onde é coletado o refinado. No perfil de
concentragdo de impurezas (Figura IV-31), obtido ao final do tempo de troca, a
concentragdo de impurezas € zero nas colunas 2 ¢ 3, aumenta bruscamente no inicio da
coluna 1 devido a alimentagdo e se mantém igual a concentragio de impurezas da
alimentacio ao longo das colunas 1 e 4. Isto ocorre porque as impurezas ndo sdo adsorvidas
pela resina, o movimento simulado do sélido para a direita nfio transporta impurezas. As
impurezas sO s@o transportados pela fase liquida para a direita devido ao movimento
simulado das colunas neste sentido, ¢ como este perfil corresponde ao final do tempo de
troca, neste tempo toda a impureza foi carregada pela fase liquida para a esquerda. Por isso

a concentracio de impurezas ¢ igual a da alimentacdo nas colunas 1 ¢ 4.
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Figura IV-30. Perfil de concentragio de enzima ao final de cada tempo de troca
2o longo das quatro colunas do sistema LMS4-e.
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Figura IV-31. Perfil de concentragfo de impureza ao final de cada tempo de troca ao longo

IV.4. Configuragoes Derivadas do Sistema TMMS

das quatro colunas do sistema LMS4-e.

Outro sistema de purificacio que teve seu desempenho avaliado no estado

estacionario foi o tanque de mistura movel simulado. A seguir s8o apresentados os

pardmetros operacionais utilizados na sirnulagio computacional da purificago da lipase nas

diferentes configuracSes do sistema de tanque de mistura mével simulado.

V=0,1 litro

e= 0,85

50 = 2,0 moles/litro
E0 = 2,0x10% Uflitro

C0 = 4,0 gramas/litro
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FA=FZ3=FZ4=0,15 litro/hora (para 0 TMMS de trés zonas)

O desempenho das diferentes configura¢des do sistema de purificagdo tanque de
mistura moével simulado também foram avaliadas com tempos de troca na faixa de zero a
trés horas e os resultados s3o apresentados na Tabela IV-4 e Figuras IV-32 a IV-39. Estes
resultados foram obtidos para mesmas condi¢bes de opera¢do e volume de cada reator de
0,1 litro, variando portanto o volume total do sistema. Podemos verificar que, de uma forma
geral, h4 uma queda no rendimento e um aumento no fator de purificagio com o aumento
do tempo de troca utilizado. A ocomréncia de um rendimento Otimo se da para valores de
tempo de troca préximos de zero onde o fator de purificagio ¢ baixo. Para os sistemas
formados por oito reatores tanques ocorre uma oscilagio mais acentuada do rendimento
para tempos de troca proximos de zero do que no sistema formado por quatro tanques. No
sistema TMMS8-2e esta oscilagdo faz com que o rendimento maximo seja deslocado para
0,0834 horas (5 minutos). Contudo o rendimento maximo também ocorre na regido de
baixo fator de purificagdo. Quanto ao fator de purificacio, este tende a se manter constante
com pequenas variagdes até o tempo de troca de 0,5 horas. Para tempos de troca maiores
que 0,5 horas o fator de purificagio aumenta exponencialmente como ocorreu para o

sistemas de leito mével simulado de trés zonas.

O TMMS assim como o LMS tem a vantagem de poder aumentar o fator de
purificagio modificando-se apenas o tempo de troca. Esta capacidade de alterar o
rendimento e o fator de purificagdo destes sistemas através da altera¢do no tempo de troca,
deve-se ao fato de que o tempo de troca juntamente com o fluxo de liquido no interior das
zonas estdo diretamente ligados ao movimento contra-corrente simulado. O movimento
contra-corrente simulado entre a fase liquida e a fase sélida interfere nas velocidades
relativas com que as proteinas e as impurezas percorrem os reatores, alterando ©

rendimento e o fator de purificacdo.
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Tabela IV-4. Desempenho no estado estacionario do tanque de mistura mével simulado em

fun¢io do tempo de troca (TT) utilizado.

FAEGCISE — ﬂ:ﬁ’ﬁﬂ 0 FAESCO ST 5
LR ;"7 O m‘: G mnn‘“; ,—-E ] M Em! ‘.
- * = ! T E_} E—f IL...,..? +
TMMS4-e (e=0,85) TMMS8-¢ (£=0,85) TMMS8-2¢ {e=0,85)
REND FP REND FP REND FP

0,0041 33,379 0,999 33,380 0,999 33,489 0,995
0,0083 33,450 0,999 33452 0,999 33,643 0,998
0,0125 33,515 0,999 33,520 0,999 33,798 0,99%
0,0166 33,574 6,999 33,581 0,998 33,946 0,999
0,0208 33,627 0,998 33,636 0,998 34,089 0,998
0,0250 33,683 6,997 33,695 0,996 34,256 0,997
0,0291 33,719 0,085 33,733 0,895 34,380 0,996
0,0333 33,749 0,995 33,764 0,994 34,494 0,995
0,0416 33,784 0,593 33.801 0,980 34,689 0,991
0,05 33,785 0,989 33,806 0,985 34,854 0,985
0,0666 33,692 0,981 33,732 0,974 35,014 0,970
0,0833 33470 0,970 33,563 0,960 35,028 0,951
0,10 33,146 0,958 33,333 0,944 34,928 0,929
0,1166 32,775 0,947 33,080 0,529 34,763 0,907
0,1333 32,339 0,936 32,793 0,913 34,540 0,884
0,15 3§,883 0,927 32,500 0,898 34,290 0,862
0,175 31,220 0,518 32,002 0,880 33,920 0,832
0,20 30,602 0,915 31,754 0,871 33,612 0,811
0,225 30,051 0,819 31,531 0,873 33,450 2,802
025 29,574 0,931 31458 0.891 33,500 0,809
0,275 29,167 0,951 31,501 0,928 33,790 0,835
0,30 28,821 0,978 31618 0,986 34,283 0,882
0,325 28,519 1,012 31,695 1,064 34,887 0,950
0,35 28,246 1,053 31,598 1,162 35465 1,038
040 27,725 1,154 30,487 1,408 35,981 1,259
0,45 27,161 1,278 28,214 1,694 35,196 1,520
0,50 26,503 1,420 25,507 2.068 33,519 1,825
0,65 24044 1,950 18,828 4,253 28,301 3,270
0,30 21432 2,643 14,760 10,088 24,552 6,211
0.9 19,837 3,219 i2,885 18,525 22412 9,546
1,00 18,365 3,905 11,397 34,159 20,357 14,493
1i0 17,094 4,721 10,168 62,659 18,363 21,642
1,26 15,914 5,685 9,120 113,81G 16,461 31,772
1,30 14,836 6,822 8,209 204,292 14,688 45,931
1,40 13,845 8,155 7.404 362,238 13,070 65,535
1,50 12,930 9,716 6,686 634,646 11,619 92,506
2,00 9,237 22,275 4,030 9000,667 6,563 468,960
2,50 6,651 48,417 2,420 106966,895 3,917 2196651
3,00 4,848 102,340 1450 1150276,584 2,456 19000,047
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Figura IV-37. Fator de purificacdo do sistema TMMS8-2e no estado estacionario em
fun¢do do tempo de troca.
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Figura IV-39. Fator de purificagio do sistema TMMS no estado estacionario em fungio do
tempo de troca.

1V.5. Tanque de Mistura Mével Simulado de Quatro Tanques

A seguir sdo apresentados os resultados obtidos para o tanque de mistura moével
simnulado de quatro tanques e trés zonas (TMMS4-¢) utilizando o tempo de troca de 3,0
horas. O tempo de troca 6timo deste sistema é de 0,05 horas para o qual obtém rendimento
méaximo de 33,79% mas com fator de purificacio de apenas 0,98, ou seja, nfo houve
purificagdo alguma. Escolhemos o tempo de troca de trés horas pois é o tempo de troca que
se obtém o maior fator de purificacio (102,34) apesar do baixo rendimento (4,85%). Estes
resultados foram obtidos partindo-se de reatores tanque de mistura inicialmente isentos de
enzima, impurezas e sal, simulando o inicio da operagio do sisterna. Nas Figuras IV-40 ¢
IV-41 sdo apresentados os perfis temporais da concentragiio de enzima na saida dos tanques
4 e 3 juntamente com a concentragdo de enzima media durante o intervalo do tempo de
troca. Podemos verificar que no tanque de mistura mével simulado, assim como no sistema

de leito mével simulado, a concentra¢do de enzima na saida se modifica continnamente ao
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longo do tempo e quando chega o tempo de troca hd uma variagio brusca na concentragéo
devido a perturbagfo causada pelo giro das vélvulas do sistema ou o giro dos tanques de
mistura. Podemos verificar que a concentragio média de saida do sistema a cada intervalo
de tempo de troca, também atinge um valor estaciondrio a partir de certo tempo, quando as
variagOes de concentraciio de enzima dentro de cada intervalo de tempo de troca sdo sempre

as mesmas € a concentracdo meédia de saida nido se modifica.
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Figura IV-40. Concentragio de enzima na saida do tanque quatro (£4) do sistema TMMS4-
e em fungdo do tempo. (TT=3,0 hr).
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Na Figura IV-42 ¢ apresentada a resposta dinimica do rendimento médio do sistema

de TMMS de quatro colunas e trés zonas. O rendimento médio é a média do rendimento

obtido dentro de cada intervalo de tempo de troca.
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. Rendimento médio do sistema TMMS4-¢ em fungZo do tempo. TT=3,0 hr.

Assim como ocorre para 0 LMS, no TMMS a concentracdo média de impurezas ¢

de sal (Figuras IV-43, IV-44, IV-45 e IV-46) atinge um valor estacionério dentro de cada

intervalo de tempo de troca apos decorrido trés tempos de troca. No TMMS a concentragdo

média de enzima atingiu um valor constante a partir do quarto intervalo de tempo de troca.
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Figura IV-46. Concentragéo de sal na saida do tanque trés (§3) do sistema TMMS4-¢e em
fungio do tempo. (TT=3,0 hr).

Tanto a concentraciio média de enzima quanto a de impurezas foram menores na
saida do reator trés (extrato) do que na saida do reator quatro (refinado). Apesar desta
menor concentragdo de enzima no extrato levar a um baixo rendimento, a purificacio
ocorreu pois a reduciio da concentragio de impurezas no extrato foi maior do que a redugéo

da concentracdo de enzima.

Nas Figuras IV-47 e IV-48 sdo apresentados os perfis discretos de concentracio de
enzima alvo e impurezas dos quatro reatores do sistema TMMS4-e no instante
imediatamente anterior ao giro das valvulas do sistema. Este perfil de concentracio é
observado ao final de cada intervalo de tempo de troca apds a concentragdo de saida média
adquirir um valor constante. Como o sistema TMMS ¢ formado por tanques de mistura a
concentracio no interior de cada reator tanque € uniforme. Assim, diferentemente do LMS,

cujo perfil de concentragdo ac longo do sistema de purificagdio varia de forma continua, o
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perfil de concentragio no TMMS varia de forma discreta. O fluxo de liquido ocorre da
direita para a esquerda, enquanto que o fluxo simulado de sélido € da esquerda para a
direita. A concentra¢io de enzima no tanque de eluigdo (tanque 3) ¢ baixa, aumenta um
pouco no tanque de lavagem (tanque 2). A concentragio de enzima no tanque 1 aumenta
significativamente devido a introdug@o da solugfio de alimentagio e aumenta um pouco no
tanque 4. Este resultado mostra que o transporte de enzima da esquerda para a direita feito
pelo movimento simulado da fase sélida nfo foi muito eficaz comparado ao resultado
obtido com o leito moével simulado. Esta menor eficacia no transporte de enzima pelo
movimento simulado do sélido deve-se 4 diferenca entre o reator de misturae de coluna e a
diferenga de porosidade do meio nos dois sistemas. O perfil de concentracio de impureza
do TMMS4-¢ foi semelhante ao obtido no LMS4-¢ e também se concentrou do lado

esquerdo do sistema de purificagéo (Figura IV-48).
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Figura IV-47. Perfil de concentragio de enzima ao final de cada tempo de troca no interior
de cada tanque do sistema TMMS4-e.
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Figura IV-48. Perfil de concentrag@o de impureza ao final de cada tempo de troca no
mterior de cada tanque do sistema TMMS4-¢.

IV.6. Comparacio entre os Sistemas L.MS4-e & TMMS40-10e

Sabe-se que uma série infinita de reatores tanques de mistura equivale a um reator
de fluxo pistonado. Portanto, se o niimero de reatores tanques de mistura de cada zona
forem aumentando com redug@o proporcional de volume de forma a manter o volume total
do sistema constante, o comportamento do sistema de tanque de mistura mével simulado

tendera ao sistema de leito movel simulado exceto pela diferenga de porosidade.

Para sistemas onde um grande nimero de reatores tanques de mistura se torna
viavel, o sistema de reator tanque de mistura mével sirnulado pode ser uma alternativa
interessante. Assim, um sistema formado por quarenta tanques de mistura, pode ter um
desempenho muito proximo do de um leito mével simulado de quatro colunas, tendo a
vantagem de trabalhar com solugBes sem pré-purificacio e a desvantagem do grande

numero de tanques Necessario.
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A seguir s#o apresentados os parimetros operacionais utilizados na simulagio
computacional da purificagdo da lipase nas diferentes configuragdes do sistema de leito

moével simulado e de tanque de mistura mével simulado.
V= 10,1 litro (para cada reator do LMS de trés zonas)
£=10,418 (para o LMS de trés zonas)
V' =10,01 litro (para cada reator do TMMS de trés zonas)
&= 0,85 (para o TMMS de trés zonas)
S0 = 2,0 moles/litro
E0 = 2,0x10° Ullitro
C0 = 4,0 gramas/litro

FA=FZ3=FZ4=0,15 litro/hora

A Tabela IV-5 mostra os resultados do leito movel simulado de trés zonas e quatro
colunas e do tanque de mistura movel simulado de trés zonas e quarenta tanques. Para esta
comparagdo o volume total foi mantido constante, ou seja, o volume de dez tanques de
mistura € igual ao volume de uma coluna. Avaliou-se o desempenho do sistema formado
por tanques de mistura para porosidades de 0,85 e 0,65. O desempenho do sistema
TMMS40-10e com porosidade de 0,65; que corresponde a um tanque de mistura mais
compacto, tem exatamente o mesmo desempenho de um sistema LMS4-¢ com porosidade

de 0,65; que corresponde a um leito fixo menos compacto.
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Tabela IV-5. Desempenho no estado estaciondrio dos sistemas de purificagdo em
funcio do tempo de troca (TT) utilizado.

W00 |e-Beree-bs-s|d-66-66-bete
Vappo:
LMS4-¢ (£=0,418) TMMS40-10e (£=0,85) TMMS40-10e (£=0,65}
REND FP REND FP REND FP
0,0041 33,333 0,999 33,333 0,999 33,333 0,99
0,0083 33333 0,999 33,333 0,599 13333 0,595
0,0125 33,333 1,000 33,333 0.99% 33,333 0.999
0,0166 33,351 1,000 33333 0,995 33332 1,000
0,0208 33,362 0,999 33,333 0,999 33333 1,000
0,0250 33,094 0.982 33,332 1,600 33,348 1,000
0,021 32.657 0, 964 33,332 1,600 33,377 1,000
06,0333 32,504 0.972 13,340 1,606 33,385 0.998
0,0416 34,165 1,121 33,404 100G 33083 0,978
0,05 37,082 1,328 33,449 0,993 12,463 0.566
0,0666 40,359 1,378 32,725 0,975 33,864 £,133
0,0833 39,823 1,067 37,238 1.655 36,628 1,326
0,10 30,920 0.630 32,795 T.170 38,682 1,343
06,1166 17,918 0,296 33,741 1,220 39,832 1,221
0,1333 10,323 0,149 35,221 1,212 29216 1,008
0.15 9,805 0,146 37,008 1,149 35,735 0,768
0,175 10,434 0,199 39,264 1,000 25,776 0,443
0,20 10,387 0,278 39,991 0,835 16,302 0,241
0,225 10,535 0,423 38,598 0,680 14,465 0,209
0,25 11,252 0,714 35,592 0,549 15,814 0,257
0,275 12,758 1,323 34,149 0,490 17,061 0,333
0.30 15,335 2,646 36,383 0,536 18,240 0,440
0.325  * 19.194 3,565 40,164 0,648 19,619 0,603
0,35 24,286 11,891 43 453 0,800 21,321 0,857
6,40 36,395 51,552 48,102 1,226 25,975 1.892
0,43 47,834 201,082 44,625 1,679 32,548 4,507
0,50 57,256 739,270 37,870 2,218 40,757 10,964
0,63 75,464 35609,753 26,749 6910 36,201 116,973
0,80 85,151 1989807,367 22,362 27.380 53,204 953,598
0,90 89,155 3,1962x10° 20,228 71,877 49,765 4057,829
1,00 83,820 5,0008x10° 18,243 194,278 45,936 18149,055
1.10 76,470 8.1231x10° 16,373 542,435 42,087 85283,757
1,20 69,772 1,3969x10" 14,643 1567.735 38,409 419611.627
1,30 63,731 2,5248%107 13,068 4689 607 34,994 2152785,543
1,40 58,312 4,7667x10" 11,655 14496,032 31,875 1,1470%107
1,50 53,463 9.3534x10" 10,397 46200,562 29.031 6.3241x10°
2,00 35,837 4,2691x 10" 5,991 22227x10" 18,702 4 8624x 10"
2,50 25,329 3.3141x10° 3,605 1,7159x107 12,611 6,1608x10"
300 18,664 3,6493x10% 2,254 1.8302x107 8,852 1,0926x10%

Pode-se verificar que o desempenho do leito movel simulado foi superior ao
desempenho do sistema de tanque de mistura modvel simulado. Como as equagdes
matematicas do modelo do sistema de leito mével simulado de quatro colunas e trés zonas
discretizadas em dez partes sdo idénticas ao sistema de tanque de mistura mével simulado
de quarenta tanques e trés zonas esta diferenca deve-s¢ basicamente & diferenca de
porosidade nos dois sistemas. Tanto o rendimento maximo quanto o fator de purificacdo do

leito movel simulado foram superiores ao tanque de mistura mével simulado. Se a
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porosidade do sistema de tanque de mistura movel simulado for reduzida e portanto se
aproximar da porosidade do leito mével simulado os perfis do rendimento e do fator de
purificagfo do sistema de tanque de mistura mével simulado tenderdo aos perfis do leito
movel simulado. Se o leito mével simulado tiver uma porosidade maior, como a de um leito
expandido por exemplo, os perfis do rendimento e fator de purifica¢@o serfo cada vez mais
proximos dos perfis obtidos nos tanques de mistura 4 medida que a porosidade do leito se

aproximar da porosidade do tanque de mistura.

90 1 1 T 1 1
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Figura IV-49. Rendimento do sistema LMS e TMMS no estado estacionario em fungdo do

tempo de troca.
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Figura IV-50. Fator de purificagdo do sistema LMS e TMMS no estado estacionario em

fung¢do do tempo de troca.

186



V - CONCLUSOES

O desempenho dos sistemas derivados do sistema CARE foram avaliados
utilizando as cinéticas de adsor¢@o das enzimas lisozima e lipase. Foram avaliados aspectos
como o numero de estigios, tipo de reator utilizado, tipo de membrana utilizada no
primeiro estigio, modificagfo no reciclo. O efeite do aumento do mimero de estagios ¢ do
tipo de reator com membrana utilizado foi avaliado utilizando as duas cinéticas. O efeito do
aumento do numero de estagios € mudanga no tipo de reator com membanas promoveram
varia¢des mais significativas no desempenho utilizando a cinética de adsorgio da lisozima.
O desempenho dos sistemas utilizando a cinética de adsor¢io da lisozima foi melhor do que
o desempenho utilizando a cinética da lipase, no entanto este melhor desempenho ¢
variagBes mais significativas devem-se provavelmente a maior idealidade do modelo
cinético da lisozima. Assim, apesar de variagdes mais brandas de desempenho ¢ do
desempenho inferior dos sistemas utilizando a cinética de adsorgdo da lipase, estes
resultados estdo mais proximos daqueles que ocorrem na realidade, pois este modelo leva

em conta as misturas entre os tampdes de adsorgio e eluigdo que ocorrem no sistema.

Verificou-se que para os sistemas derivados do sisterna CARE, a inclusdo de um
estagio intermediario de lavagem levou a uma redugfo no rendimento € a um aumento no
fator de purificagdo. Esta tendéncia foi observada tanto para os sistemas empregando
reatores tanque de mistura com membrana quanto para os sistemas empregando reatores de
fluxo pistonado com membrana, independentemente da cinética de adsor¢do utilizada.
Verificou-se que, para os sisternas derivados do sistema CARE, o rendimento e o fator de
purificacdo em geral apresentam tendéncias opostas, pois urna modificagio que aumenta o

rendimento reduz o fator de purificagdo e vice versa.

Nos sistemas derivados do sistema CARE com dois estagios, o rendimento € o
fator de purificagdo foram aproximadamente os mesmos tanto para o sistema empregando
tanques de mistura com membrana quanto para o sistema empregando reatores de fluxo
pistonado com membrana. Para os sistemas com trés estagios, o rendimento foi
aproximadamente o mesmo independentemente do tipo de reator utilizado, enquanto que o
fator de purificagio obtido no sistema empregando reatores de fluxo pistonado foi superior

ao sistema empregando reatores de mistura. Assim, para sistemas com trés estagios, a
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utilizagdo de reatores de fluxo pistonado melhorou de forma mais expressiva a purificagfo

da enzima.

As modificagbes no tipo de membrana utilizada no primeiro estigio e a
modificacio no reciclo do sistema foram avaliados apenas considerando a cinética de
adsor¢do da lisozima. A substituicio da membrana do primeiro estagio por outra com
menor didmetro de corte levou a um aumento no rendimento e uma redugfo no fator de
purifica¢fo tanto para os sistemas formados por tanques de mistura com membrana quanto
para o sistema formado por reator de fluxo pistonado com membrana. A modificagio no
reciclo nfio produziu nenhuma methora no desempenho do sistema CARE. De uma forma
geral, os sistemas derivados do sistema CARE tiveram um desempenho fraco pois como
pode ser observado utilizando os pardmetros cinéticos mais realisticos da enzima lipase a

capacidade de purificagéio destes sistemas foi baixa.

As diferentes configuragdes dos sistemas de leito mdvel simulado tiveram seu
desempenho avaliado utilizando-se a cinética de adsor¢@io da lipase. O desempenho dos
sistemas de leito movel simulado de trés zonas e quatro ou oito colunas tiveram
desempenho muito superior ao sistema de leito movel simulado de quatro zonas e oito
colunas. Os sistemas de LMS de trés zonas além do alto rendimento tiveram altos fatores de
purificacdo enquanto que o LMS de quatro zonas teve um alto rendimento mas um fator de
purificagdo ndo muito elevado. A literatura indica o uso do leito movel simulado de trés
zonas para purificar enzimas em que hd mudan¢a de tampio na elui¢o. Como os
pardmetros cinéticos de adsorgio utilizados nesta tese foram obtidos usando tampdes
diferentes para a adsorgfio e eluigfio, o melhor desempenho do sistema de LMS de trés
zonas foi aquele indicado pela literatura. O estudo do desempenho dos sistemas de LMS em
funcio do tempo de troca mostrou que os sistemas de LMS de trés zonas tem um tempo de
troca Otimo para o qual obtem-se um rendimento maximo. Os rendimentos maximos

obtidos foram superiores a 85% com elevados fatores de purificagio.

O desempenho dos sistemas de configuragdes derivadas do LMS tiveram um
desempenho muito superior aos sistemas de configuracdes derivadas do CARE. Este
melhor desempenho foi devido a obtencao de um maior rendimento e de um maior fator de

purificagio. Com este resultado pode-se concluir que, para sistemas onde a solugio a ser
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purificada seja isenta de particulas s6lidas que possam provocar entupimento das colunas, a
utilizagdo do IMS produzird uma purificagdio muito melhor e com um alto rendimento.
Assim a utilizagdo dos sistemas derivados do sistema CARE 56 € vidvel nos casos em que o
LMS n#o possa ser utilizado devido a entupimentos da coluna, oque pode ser resolvido pela

utilizacdo de reatores com membrana.

O alto desempenho do sistema de LMS comparado ao sistema CARE inspirou a
proposta do sistema TMMS. O sistema de purificagio TMMS consiste da substituigéo das
colunas do LMS por reatores tanque de mistura com membranas. Assim pretendeu-se unir o
alto desempenho do sistema LMS com a possibilidade de processar solugSes sem pré-
tratamento do sistema CARE. O sistema de purificagio de TMMS tem como vantagem
sobre o sistema CARE, nfo precisar transportar a resina de adsor¢#o entre os tanques, como
ocorre no CARE. No TMMS, assim como no LMS, o transporte de solido ¢ simulado pelo
movimento das valvulas e somente liquido ¢ transportado entre os tanques de mistura. O
desempenho das configuragbes derivadas do TMMS de trés zonas foi avaliado em fungéo
do tempo de troca. Pode-se verificar que, de uma forma geral, com o aumento do tempo de
troca hd uma redugfio no rendimento e um aumento no fator de purificagfo. Para o maior
tempo de troca usado neste trabalho, trés horas, as configuragdes derivadas do sistema
TMMS apresentaram rendimentos mais baixos e fatores de purificagio maiores que o
sistema CARE. O desempenho do LMS foi superior ao do TMMS pois apresentou maior
rendimento ¢ maior fator de purifica¢do. Como o desempenho do TMMS foi superior ao do
sistema CARE devido ao maior fator de purificacdo, pode-se considerar que o TMMS teve
um desempenho intermediario entre os dois sisternas. Esta diferenga de desempenho entre o
TMMS e o LMS deve-se nfio apenas a diferenca de caracteristicas proprias dos reatores
tanque de mistura com membrana e dos reatores de coluna mas também, deve-se a
diferenca de porosidade dos dois sistemas. Esta conclusio provém da simulagdo
computacional do sistema de LMS de quatro colunas e da simulagio do sistema de TMMS
de quarenta tanques. Isto porque as equacGes matemadticas obtidas para estes dois sistemas
sd0 as mesmas ¢ portanto a diferenga de desempenho foi exclusivamente devido as
diferentes porosidades. O volume total entre estes sistemas foi o mesmo e o sistema de
LMS, por ser constituido por leitos fixos possui uma porosidade menor e portanto mais

resina de adsor¢@o por volume de reator. O TMMS por ser constituido por tanques de



mistura, necessita de uma porosidade maior para que haja fluidez no interior dos tanques €
assim a quantidade de resina de adsorgdo por volume de reator é menor. Logo o
desempenho do sistema de TMMS pode ser aumentado com a redugio da porosidade até o
limite fisico exigido pela fluidez do meio. Com um aumento da porosidade do sistema de
LMS tal como ocorre nos leitos fluidizados e leitos expandidos permite que solugdes com

particulas solidas sejam processadas & custa de uma redugo no desempenho deste sistema.

Os resultados de punficagio do sistema CARE utilizando as cinéticas de adsor¢do
das enzimas lisozima ¢ lipase mostrou que o desempenho destes sistemas s3o fortemente
dependentes dos parimetros cinéticos utilizados. Assim um sistema pode ter um bom
desempenho de purificag@o para uma enzima e n3o ter para outra devido as diferencas nos
pardmetros cinéticos de adsorgdo. A principio todas as configuragdes dos sistemas
estudados neste trabalho para purificagdo podem ser estendidos aos sistemas de reagfio com

separagio.

O LMS e o TMMS tem a vantagem de ser possivel alterar seu rendimento e fator
de purificagdo manipulando apenas o tempo de troca no sistema. Com isto pode-se atingir
um certo grau de purificacdo com uma unica passagem pelo sistema reduzindo as perdas de

produto por deteriora¢do devido ao menor tempo de processamento.
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VI - SUGESTOES PARA PROXIMOS TRABALHOS

Em trabalhos futuros pode-se estudar o desempenho destes sistemas de purificagfo
utilizando uma modelagem que leve em conta a porosidade da particula além da porosidade

do meio reacional feito neste trabalho.

Pode-se estudar o desempenho destes sistemas de purificaggio utilizando parimetros
cinéticos de outras enzimas ou proteinas ja que o desempenho destes sistemas dependem

sensivelmente da cinética de adsorcio utilizada.

Implementaciio experimental dos sistemas de purificagio de configuracdes
derivadas do sistema de TMMS propostos neste frabalho para verificar a capacidade de
purificagdo real destes sistemas e comparar com o LMS. Como os resultados dos sistemas
derivados do sistema CARE tiveram um desempenho muito baixo, a utilizago destes
sistemas de purificagdo em trabalhos futuros se torna menos interessante do que os outros

sistemas estudados nesta tese.
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