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RESUMO

Um reator airlifi com circulagio externa construido em vidro (volume 6,5 1, razdo entre as
areas das segdes transversais entre 0 downcomer e o riser 0,14 e comprimento da conex@o entre
o riser € o downcomer 0,20 m) foi desenvolvido utilizando relagdes geométricas sugeridas na

literatura ¢ dados obtidos através de estudos preliminares utilizando um biorreator de PVC.

3

O comportamento hidrodinﬁmico do sistema foi estudado através da determinagéo do gas
holdup e da velocidade superficial do liquido. Foi proposto um modelo para a determinagéo do
coeficiente volumétrico de transferéncia de massa neste tipo de reator. Os resultados tiveram uma
boa concordancia quando comparados com a literatura em relagdo ao valor do coeficiente de
atrito encontrado experimentalmente (Kg=4,3) e do comportamento do coeficiente volumétrico
de transferéncia de massa. Entretanto, para o gas holdup, embora as correlagdes da literatura
tenham representado bem este pardmetro para uma faixa de velocidade do gas de 0 a 0, 08 m/s,
nédo concordaram com os dados experimentais obtidos do gas holdup a uma faixa de velocidade

superficial de 0 a 0,015 m/s.

Verificou-se que o gas holdup aumenta com o aumento da velocidade do gas e ¢é
influenciado pela velocidade superficial do liquido. Esta influéncia é diferenciada em relagfo ao
regime de bolhas dominante. Quando o regime de bolhas é homogéneo, o aumento da velocidade
do gas causa um aumento na velocidade do liquido e também um aumento no gas holdup.
Quando o regime de bothas ¢ heterogéneo, o que coincide com a entrada de géas no downcomer, o
aumento da velocidade do géas provoca uma diminui¢éio na velocidade do liquido. Uma zona de
transigdo entre os dois regimes de bolhas ¢ verificada e identificada por um plat6 no grafico da
velocidade superficial do gas contra o gas holdup. Mesmo para baixas vazdes de géas, a

introdugdo de pequenas bolhas de gas no downcomer acarretou uma mudanga de comportamento

do sistema.

A velocidade de circulaggo do liquido mostrou ser influenciada, ndo s6 pela diferenga de

gas holdup do riser e do downcomer, mas também pelo gas holdup no riser e pela altura do

biorreator.



O desempenho de um biorreator airlifi foi avaliado através da realizagdo de processos
fermentativos em batelada com dois microrganismos: Saccharomyces cerevisiae e Alcaligenes
eutrophus. Os resultados da velocidade especifica mdxima de crescimento (p) e do fator de
conversdo do substrato em biomassa (Y,,) obtidos foram de 0,21 h' € 0,17 g/g e de 0,16 h' ¢
0,46 g/g (em média) para a Saccharomyces cerevisiue e para o Alcaligenes eutrophus,
respectivamente; o que correspondem aos valores encontrados em fermentadores agitados
classicos (STR) utilizando os mesmos microrganismos, meios de cultura e fatores fisico-

quimicos.

Conclui-se que os fermentadores uirlifi , mesmo que em escala laboratorial, atende as
necessidades de transferéncia de massa e de agitagdo para os processos estudados. Desta maneira,
sera vantajoso o uso de fermentadores uirlifi para esses processos em larga escala, onde os

biorreatores cldssicos perdem sua eficiéncia na agitagdo ¢ homogeneizagao.



ABSTRACT

An external loop airlift fermentor constructed by glass (volume 6.5 1, downcomer-to-riser
cross-sectional area ratio 0.14 and length of connecting pipe between riser and downcomer 0.20
m) was developed using geometric relationships previously reported in the literature and data

obtained through preliminary studies using a PVC airlift reactor.

The hydrodynamic behavior of the system was characterized by the determination of the
gas holdup and the superficial liquid velocity. A model was proposed for the volumetric mass

transfer coefficient determination for this kind of reactor.

The results for the volumetric mass transfer coefficient showed good agreement with

literature relationships and the friction coefficient found experimentally (Kp=4.3) agreed with

the literature as well.

The gas holdup experimental results for low flow rate (0 to 0.015 m/s superficial gas
velocity) are not well represented by the literature correlations, although for a wide range of flow
rate results (0 to 0.08 m/s), these correlations describe well the experimental data. It was verified
that the gas holdup increases with the augment of the gas velocity and it is influenced by the
superficial liquid velocity.This influence changes according to the dominant bubble regime.
When the heterogeneous bubble regime predominates, coinciding with the gas entrance into the
downcomer, the augment of the gas velocity decreases the liquid velocity. A transition zone
between the bubble regimes occurs over a range of gas flow rate studied. It can be identified by a
plateau on the gas superficial velocity versus gas holdup plot. Even for low gas flow rate, the
entrance of small gas bubbles into the downcomer changes the hydrodynamic behavior of the

system.

The liquid circulation velocity showed to be influenced, not only by the gas holdup
difference between the riser and the downcomer, but also by the gas holdup in the riser and the

height of the bioreactor.



The performance of the airlift bioreactor was evaluated using batch fermentative
processes with two microorganisms: Saccharomyces cerevisiae and Alcaligenes eutrophus. The
results of the maximum specific growth rate (jt) and biomass yield (Y,,) were 0.21 h" and 0.17
g/g for the Succharomyces cerevisiae, respectively. Also, the maximum specific growth rate and
biomass yield were 0.16 h” and 0.46 g/g for Alcaligenes eutrophus, respectively. These results
agree with the ones found in the literature about classic agitated batch fermentors using the same

microorganisms, culture broth and physical-chemical factors.

It was verified that airlift bioreactor, even in bench scale, supplies the mass transfer and
mixing requirements for the studied processes. Thus, it will be advantageous the use of airlift

fermentors in full scale processes, where the classic bioreactor loses its mixing efficiency.



iNDICE

NOMENCLATURA
1. INTRODUCAO E RELEVANCIA

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. BIORREATORES
2.2. REATORES AIRLIFT
2.2.1. Vantagens dos Reatores Airlifi
2.2.2. AplicagBes dos Reatores Airlifi
2.2.3. Caracteristicas de Projeto de Reatores Airlifi com circulagdo externa
2.3. HIDRODINAMICA DOS BIORREATORES A/RLIFT
2.3.1. Gas Holdup
2.3.2. Transferéncia de Massa
| 2.3.3. Velocidade de Circulaggo do Liquido
3. MATERIAIS E METODOS
3.1. EQUIPAMENTOS
3.2. MEDIDAS HIDRODINAMICAS
3.2.1 Determinagéo do Gas Holdup
3.2.1.1. Testes Preliminares
3.2.1.2. Reator Airlift

3.2.2. Determinacdo da Velocidade do Liquido

10
13
17
17
23
27

30

31
35
35
35
37

38



3.2.2. 1. Testes Preliminares
3.2.2.2. Reator Airlifi

3.2.3. Determinagdo do Coeficiente de Atrito

3.2.4. Determinagdo do Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de Massa

3.3.MICRORGANISMOS
3.4. MEIOS DE CULTURA
3.4.1. Succharomyces cerevisiae
3.4.2. Alcaligenes eutrophus
3.5. METODOS ANALITICOS
3.5.1. Amostragem
3.5.2. Determinagdo da concentragdo celular

3.5.3. Determinagdo da concentragdo da glicose

4. RESULTADOS

4.1. TESTES PRELIMINARES
4.2. REATOR AIRLIFT
4.3. APLICACOES DO REATOR AJIRLIFT

5. CONCLUSOES E SUGESTOES

6. BIBLIOGRAFIA

38
38

39

43
43
43
43
45
45
45
46
48
51
62
75

88

92



C*

cp

dp

H/D

He
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A

NOMENCLATURA

area da seg¢do transversal da conexdo entre o riscr e downcomer
area da segédo trénsversal do downcomer

drea da sec¢do transversal do riser

concentragdo de oxigénio no liquido

concentragdo de saturagdo de oxigénio no liquido
concentragdo de oxigénio no downcomer
concentracdo de sélido no meio

didmetro do tubo que conecta o riser € o downcomer
diametro da bolha

vazdo volumétrica de liquido

aceleracdo devido a gravidade

altura do fermentador

razdo entre a altura e o didmetro do reator

constante de Henry

altura da dispersdo gas-liquido

diferenga de altura entre os mandmetros para determinagdo do gas

holdup

diferenca de altura manométrica

m’

mmoles/|
mmoles/|
mmoles/]

3

gim’.
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Kp coeficiente de atrito na base do equipamento ()

Kr coeficiente de atrito do fluxo (-)
KT coeficiente de atrito no topo do equipamento (=)
k,a coeficiente volumétrico de transferéncia de massa s
L, comprimento da se¢do horizontal que conecta o riser € o m
downcomer

p pressdo parcial de oxigénio na fase gasosa atm
P, poténcia de entrada devido a injecdo de gas \\%
t tempo s

t, tempo gasto pelo liquido percorrer o downcomer. s
U, velocidade superficial do gas no riser m/s
U,, velocidade superficial do liquido no downcomer m/s
U, velocidade supertficial do liquido no riser m/s
\Y volume do reator 1
V, volume do downcomer 1
V., volume do riser 1
Vo volume da dispersdo m’
Vg volume de gas no reator m’
\'S volume de liquido no reator ' 1

v, volume de liquido no downcomer [



P

P

&d

volume de liquido no riscr
velocidade linear do liquido no riser

conversdo de substrato em biomassa

massa especifica do gas
massa especifica do liquido
gus holdup

gas holdup no downcomer
gas holdup no riser

velocidade especifica de crescimento

ii

kg/m?®
kg/m’
(-)
(-)
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1.INTRODUGAO E RELEVANCIA

Muitos microrganismos aplicados industrialmente requerem oxigénio molecular para
respiragio. Bactérias e leveduras dependem da transferéncia de massa do oxigénio da fase gasosa
para a fase liquida. Como resultado, processos multifasicos gas-solido-liquido sdo comuns na
indastria bioquimica. Um biorreator forma, invariavelmente, o nicleo de tais processos. O
projeto de um biorreator envolve estudos de reagdes cinéticas, fendmenos de transporte e

condi¢des operacionais e estruturais.

Um biorreator precisa ter uma boa capacidade de mistura para se atingir uma distribuigéo
homogénea do oxigénio transmitido, bem como de outros nutrientes, para o seio do fluido. A
hidrodinadmica do reator também afeta a performance de parAmetros tais como a transferéncia de

massa, calor e quantidade de movimento.

A natureza fisica dos fluidos afeta o transporte de oxigénio e o fendmeno de mistura. A
maioria das bactérias e leveduras se desenvolvem em suspensdes newtonianas com viscosidades
proximas as da agua. Porém, alguns sistemas fermentativos possuem elevada viscosidade e
comportamento ndo-newtoniano. Isto ocorre devido a varios polimeros secrctados pclas células
no meio. Tais fluidos, normalmente, seguem o modelo de Ostwald-De Waele ou o modelo

plastico de Bingham. Existem poucos trabalhos na literatura envolvendo processos fermentativos

com fluidos ndo-newtonianos.

Tradicionalmente, o reator quimico de tanque agitado tem sido aplicado como biorreator
para fermentagOes aerdbicas. Entretanto este tipo de reator ndo ¢ o mais adequado para o cultivo
de microrganismos. Entre as razdes para isto podemos destacar: o grau de agitagio requerido
para a transferéncia de oxigénio causa, em muitos casos, danos aos microrganismos, devido ao
alto grau de cisalhamento do agitador; a energia mecanica necessaria para realizar a transferéncia
de massa é elevada ¢ antiecondmica, sendo também dissipada no fluido na forma de calor, que

precisa ser removido para o controle da temperatura.

Uma das principais caracteristicas de um fermentador aerado € que este promove a
homogeneizag@o necessaria do meio fermentativo e, também, a transferéncia de massa entre as

bolthas de gas e o meio de cultura liquido. Porém, alguns processos fermentativos, como os
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processos de producdo de biomassa protéica (SCP) sdio normalmente realizados em

fermentadores de tamanho consideravel (20-2000 m3), sendo portanto os custos de agitacdo

importantes para a viabilidade do processo.

Os fermentadores agitados cldssicos utilizados em estudos de processos de produgdo de
proteinas em escala de laboratorio sdo inadequadas em escala industrial de produgdo. Os
agitadores mecanicos quando utilizados para fermentadores de grande porte perdem sua
eficiéncia e ndo conseguem promover uma homogeneizagdo satisfatoria. A energia requerida

para a promogao dessa agitag¢do ¢ para transferéncia de massa € elevada.

O fermentador airlifi € uma torre com elevada relagdo altura/diametro e com ligagéo entre
o liquido do topo e da base do equipamento. O gas € injetado pela base do equipamento através
de um distribuidor formando uma dispersdo gas-fluido. As bolhas de gas sobem através do
liquido contido no tanque contatando-o e deslocando-o, provocando, assim, turbuléncia e uma
auto-circulagdo dirigida. O gas € retirado no topo do equipamento. A turbuléncia gerada ¢ a
grande distdncia que as bolhas de gas devem atravessar em contato com o liquido promovem
altos niveis de transferéncia de oxigénio que podem operar processos de produgio de
microrganismos em grande escala sem limitagao de oxigénio local. A circulagdo em larga escala,

entdo, € promovida por forga hidrostatica causada por diferenga de densidade, enquanto as bolhas

de gas promovem a mistura pontual.

O fermentador airlifi € de construgdo e manutengdo facil e barata, especialmente pela
auséncia de partes moveis. Este pode ter circulagdo interna (inserindo-se, por exemplo, um tubo

central separando as seg¢des de subida e descida das correntes) ou externa (que pode facilitar a-

transferéncia de energia).

Os objetivos principais desse trabalho s3o o projeto e a montagem de um fermentador nio
convencional do tipo airlifi de laboratério e a realizagdo de estudos hidrodindmicos nesse
fermentador. A performance do equipamento ¢ comparada com a de um fermentador agitado
classico através da produgdo de Saccharomyces cerevisiue e de Alcaligenes eutrophus
(microrganismo produtor de poli-B-hidroxialcalonoato). Sao comparadas as velocidades
especificas de crescimento para cada fermentador, como também o seu fator de conversdo em

células em relagdo ao substrato utilizado.
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2.REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. BIORREATORES

Os biorreatores podem ser mais ou menos elaborados, conforme o tipo de cultura a que
sdo destinados (LEVEAU & BOUIX, 1985). Num biorreator, a producdo de biomassa ou de
metabdlitos deve ser realizada com €nfase maxima na seguranga e confiabilidade do processo,
com um custo minimo de investimento e operagdo. Seguranga ¢ mais dificil de se conseguir em
um processo microbiologico do que em um processo quimico, desta forma, os biorreatores sdo

mais caros de se projetar e construir do que os reatores quimicos (HAMER, 1985).

A Microbiologia deve ser o foco das considera¢Ges concernentes a construgdo de um
sistema fermentativo. Durante o planejamento do fermentador deve-se decidir se o fermentador
sera usado em um processo especial para um organismo especifico ou para uma variedade de

processos com diferentes microrganismos (HAMER, 1985).

Em geral, emprega-se o vidro na constru¢do dos biorreatores menores usados para
experimentos em laboratorio, e o ago inoxiddvel em biorreatores de maior capacidade. Alguns
cuidados devem ser tomados em relagdo a soldabilidade do ago inoxidavel com alto teor de
carbono, pois estes sdo de dificil soldadura. As soldaduras representam um risco potencialmente
elevado em instala¢des de fermentagdo. As soldaduras de mda qualidade podem ser-porosas e

asperas, podendo dar origem a contaminagoes graves e dificeis de serem descobertas (LEVEAU
& BOUIX, 1985).

O primeiro processo fermentativo em escala industrial na inddstria farmacéutica, a
produgdo da penicilina, foi desenvolvida em biorreator de tanque agitado, € o tanque agitado
continua sendo o biorreator preferido por estas indistrias. Devido ao alto custo dos biorreatores,
a industria de fermenta¢do prefere modificar os biorreatores existentes, como por exemplo,
mudando o tipo de agitador, do que introduzir um biorreator completamente novo. Além disso, a
aplicagdo de um mesmo biorreator para diferentes processos proporciona uma grande
flexibilidade para o fabricante. Esta ¢ a razio porque o tanque agitado é frequentemente a
primeira escolha quando um novo processo ¢ desenvolvido (LEVEAU & BOUIX, 1985). Porém,

quando existe uma limitagdo do processo, como por exemplo a necessidade de uma maior
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transferéncia de massa gas-liquido, outros tipos de biorreator, tais como os biorreatores airlift,

sdo considerados (CHISTI, 1989).

2.2. REATORES AIRLIFT

Reatores «airliff sdo reatores pneumaticos, diferentes de outro tipo de reator pneumatico
normalmente usado, o de coluna de bolhas, sendo que estes reatores se dividem em duas zonas de
escoamento (uma direcionada para cima e outra direcionada para baixo). As zonas ou canais

possibilitam a circulag@o de liquido em grande escala ao redor do corpo do reator (SIEGEL &

ROBINSON, 1992).

A primeira zona de expansio de gas ¢ denominada riser, onde o gas € injetado pela base
do equipamento através de um distribuidor formando uma dispersdo gas-liquido. As bolhas de
gas sobem através do liquido contido no tanque contatando-o e deslocando-o. Essa secdo tem
maior gus holdup (fragdo volumétrica de gés na dispersdo) e € onde a transferéncia de massa ¢
mais significativa. O liquido deixa o topo do riser e entra na zona de desprendimento do gas
(separador de gés) onde , dependendo do seu desenho especifico, maior ou menor quantidade de
gas ¢ removida. O liquido, com uma menor quantidade de gas, escoa através do downcomer,
move-se para o fundo do reator até a base do mesmo e retorna ao riser. Assim, a fase liquida

circula continuamente no reator (SIEGEL & ROBINSON, 1992).

Apesar de manter algumas caracteristicas das colunas de bolhas convencionais, a
circulagéo do liquido em grande escala exibida por estes reatores possuem caracteristicas tnicas.
A circulagdo € um efeito causado pela diferenga de gas holdup entre o riser € o downcomer. Por
sua vez, isto cria uma diferenca de pressdo entre a base do riser e a base do downcomer a qual

atua como for¢a motriz para a circulagéo do fluido (SIEGEL & ROBINSON, 1992).

Os airlifis sdo normalmente divididos em dois tipos de reatores, baseados em sua
estrutura fisica (Figura 2.1). Os airlifi com circulagio interna sfo tanques divididos, sendo que
estas divisdes sdo colocadas dentro da coluna de bolhas para criar zonas de escoamento distintas.
Isto pode ser conseguido mediante & inser¢do de um tubo central separando as zonas de subida e
descida das correntes (uirlifi com tubos concéntricos). Nos airlifi com circulagdo externa o riser
e 0 downcomer s@o conectados por se¢des horizontais perto do topo e da base do reator para criar

a recirculagéo de liquido (CHISTI, 1989).
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A principal diferenga entre o airlifi de circulagdo interna e externa é o desenho do
separador de gds. Nos de circula¢do interna o separador é normalmente uma extensdo sem
obstaculos sobre o riser € 0 downcomer, o que permite pouco desprendimento do gas. Nos de
circulagdo externa, pode existir uma regido de escoamento horizontal que permite o
desprendimento total de gas, que segundo o seu grau de desprendimento de gas, tem grande

influéncia no comportamento geral do reator (BELLO et a/., 1985).

Figura 2.1- Tipos de fermentadores airlift: a)circula¢do interna com cilindro dividido; b)circulagéo interna
com tubos concéntricos; c)circulacgdo interna com tubo interno vertical dividido; d) circula¢do externa

(CHISTI, 1989)

Como a forga motriz da circulag@o de liquido é a diferenca de densidade média ou da
pressio hidrostatica entre as se¢des do riser e do downcomer, no caso da circulagio externa, onde
existe um desprendimento quase total do gas no separador horizontal, a velocidade de circulagéo

do liquido ¢ mais alta. Consequentemente, o gas holdup é menor devido a alta circulagéo de
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liquido no riser, o que resulta numa menor transferéncia de massa (BELLO et al., 1985;

POPOVIC & ROBINSON, 1988).

2.2.1.Vantagens dos Reatores Airlift

Tradicionalmente, o reator quimico de tanque agitado (STR) tem sido aplicado como
biorreator para fermenta¢des aerobias. Entretanto este tipo de reator ndo € o mais adequado para
o cultivo de microrganismos. Os reatores pneumaticamente agitados, como o airlifi e colunas de
bolhas, oferecem muitas vantagens em relagdo ao tanque agitado classico (POPOVIC &

ROBINSON, 1988).

A primeira vantagem € a simples construgfo, pois a sua manutengdo é facil e barata.
Como ndo ha partes mecanicas moveis necessarias para agitacdo, ha redu¢do do perigo de
contaminagdo, pois facilita a limpeza e esterilizag@o. A inje¢do do gas serve para duas fun¢des,
aeragdo ¢ agitagdo, eliminando o gésto adicional de energia para a agitagdo ¢ promovendo um

aumento na capacidade de transferéncia de massa e calor (SIEGEL & ROBINSON, 1992).

Em processos bioloégicos, uma outra vantagem dos airlifi sobre a coluna de bolhas e os
reatores de tanque agitado ¢ relacionada & forga de cisalhamento imposta pelo campo turbulento
nas c€lulas ou “pellets” (no caso de fungos) suspensos no meio.O grau de agitagio requerido para
a transferéncia de oxigénio causa, em muitos casos, danos aos microrganismos devido ao alto
grau de cisalhamento do agitador (STR) e aerador (coluna de bolhas). Uma regido de alto
cisalhamento existe perto do agitador ou aerador, o qual decresce com o aumento da distincia
dos mesmos. A falta de uniformidade na area de cisalhamento expde os microrganismo a uma
varia¢do de meio ambiente e de areas de stress o qual pode afetd-los adversamente. Numerosos
estudos tem sido conduzidos investigando os efeitos do cisalhamento nos microrganismos e
células no esfor¢o de quantificar o nivel de variagio do grau de cisalhamento que os
microrganismos poderdo tolerar (MERCHUK, 1991). Além disso, a energia mecénica necessaria
para realizar a transferéncia de massa em STR ¢é elevada e antiecondmica, sendo também

dissipada no fluido na forma de calor, que precisa ser removido para o controle de temperatura.

O campo de cisathamento nos airlift € homogéneo, o qual é relativamente constante
através do reator. Além do mais, ha total direcionalidade do escoamento do liquido, mesmo que

movimentos randdmicos possam ser sobrepostos no mesmo (SIEGEL & ROBINSON, 1992).
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Um fluxo menos turbulento parece ter um efeito positivo na produgdo dc células sensiveis
ao cisalhamento. Recentemente, um estudo feito por KESSLER er al. (1993) mostrou que,
mesmo em meio altamente viscoso, pode ser vantajoso o processo em biorreatores airlifi. Estes
autores relataram que a produtividade em seus experimentos foi muito boa em comparagéo com

valores publicados anteriormente, obtidos em outros tipos de biorreatores.

Uma caracteristica desejada em um fermentador acrado é que este promova uma boa
homogeneizagdo do meio fermentativo e favorega a transferéncia de massa entre as bolhas de gas
¢ o0 meio de cultura liquido. Porém, alguns processos fermentativos, como os de produgdo de
biomassa protéica (SCP) sdo normalmente realizados em fermentadores de tamanho consideravel
(20-2000m"), sendo portanto os custos de agitagdo importantes para a viabilidade do processo.
MALFAIT ef al. (1981) afirmaram um aumento superior a 18% (em peso) na produgdo do fungo
Monascus purpureus em um airlifi com circulagdo externa (0,055m’; didmetro do riser de
0,15m, didmetro do downcomer de 0,05m) em relagdo a produgdo em um reator de tanque
agitado (0,100m* em volume, operado a um fluxo de ar de 1vvm, turbina 3-standard (6-bladed)
operada a 300 rpm, com 3-4 kWm™ de poténcia de agitagdo). Esta melhora no rendimento foi
obtida com a redu¢do de 50% na energia colocada (power input) levando a uma redugdo superior
a 50% no custo da produgio da biomassa. O aumento da produtividade em reatores airlifi em
relagdo ao reator de tanque agitado foi associado ao alto coeficiente de transferéncia de massa
obtido no airlifi (MALFAIT ef al, 1981). Apesar de ndo ter sido mencionado, como foi dito
anteriormente, possiveis danos nas células devido ao cisalhamento podem ter contribuido com a

menor performance nos reatores de tanque agitado.

Os trabathos realizados vém confirmando que os fermentadores do tipo airlift (coluna de
bolhas com recirculag@o) e suas variagdes (loop reactors) sdo os mais adequados para o processo
de produgdio de proteinas, onde ha a necessidade de uma alta eficiéncia na transferéncia de
massa. Além da produgio de proteina, o uso dos fermentadores do tipo airlifi na produgio de
fungos filamentosos e outras células sensiveis ao cisalhamento tem obtido bons resultados
(MALFAIT et al, 1981; KOENIG ef al, 1981; MARKL ef al, 1987; ERIKSON ez al, 1983;
KESSLER e al.,1993).
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2.2.2. Aplicagbes dos Reatores Airlift

No momento, a aplicacfo de airlifi em escala de produgdo em industrias bioquimicas ¢
limitada, devido as questdes relacionadas ao scale-up desses reatores. Além disso, os airlift sdo
menos flexiveis as mudangas de processo do que os STR. Uma vez que os pardmetros
geométricos do airlifi foram selecionados para um determinado processo durante o projeto, a
velocidade do fluxo de gas €, em principio, o unico pardmetro de ajuste durante a operagao.
Portanto, o «irlifi ¢ menos adaptavel a outros processos com necessidades muito diferentes de
velocidades do liquido, distribui¢do de gas, intensidade de mistura e caracteristicas de
transferéncia de massa do que o STR convencionais onde a aeragdo e agitagdo podem ser

independentemente controladas (CHISTI, 1989).

A aplicagdo dos airlifi foi revisada previamente por ONKEN & WEILAND (1983),
MARGARITIS & WALLACE (1984), SMART & FOWLER (1984) e SIEGEL er al. (1986).
Recentemente, muitas aplica¢des em escala de bancada e em escala piloto tém sido estudadas
para uma variedade de microrganismos e culturas celulares. Muitos desses estudos tem sido
conduzidos em airlifi de escala de bancada enfocando a cinética de crescimento em vez do
fendOmeno de transporte durante as fermenta¢des reais. Consequentemente, pouca informagio
sobre a hidrodindmica basica e sobre o transporte de massa € disponivel para um projeto de

reator ideal e para scale-up (SIEGEL & ROBINSON, 1992).

FROHLICH er al. (1991) examinaram o cultivo de Saccharomyces cerevisiae em uma
planta piloto com airlifi de tubos concéntricos com um volume de 4m’ e outro em escala
laboratorial de 0,08m' e usando, em ambos, processo de operagdo batelada e continua.
Examinaram a mistura axial global , o gas holdup local, o didAmetro de bolhas e a velocidade das
bolhas, durante o cultivo da levedura num meio padriio. Este trabalho representa o primeiro
relato de medidas de propriedades locais e dispersdo da fase gasosa num reator em escala piloto
durante uma fermentagdo real. Encontrou-se que o gas holdup local, o tamanho da bolha e a

velocidade da bolha muda pouco ao longo do comprimento do riser.

Um reator airlifi modificado foi proposto por WU & WU (1991) para o cultivo em
batelada alimentada de Saccharomyces cerevisiae. O tubo interno do reator proposto é em forma

de rede. Neste estudo foi obtida uma maior transferéncia de oxigénio quando comparada aquela
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obtida em reator airlifi convencional, e, como consequéncia, obteve-se também uma maior

concentragdo de massa celular.

POLLARD et ul. (1996) também conseguiram uma melhora na performance de um reator
airlifi de tubos concéntricos em escala piloto na produg¢do de Saccharomyces cerevisiae
utilizando um dispersor de géas no tubo central ao invés de colocé-lo no anulo do reator. Segundo
os autores, este resultado teve influéncia da razdo entre as areas das se¢des transversais do riser e

do downcomer (A/A,) em conjunto com o efeito da velocidade do liquido no riser.

SUH et al. (1992) conduziram um estudo comparativo de uma coluna de bolhas de
0,05m" e um airlifi de tubos concéntricos de 1,2m’ para a produgio de goma xantana com
Xanthomonas campestris num meio sintético. Eles estudaram a hidrodindmica e a transferéncia
de massa, como também a produtividade e qualidade da xantana durante a fermentagfo. A
performance do airlifi ndo foi tdo boa quanto a de coluna de bolhas em termos tanto de
transferéncia de massa como também da produtividade e qualidade da xantana. Isto foi atribuido
a falta de suprimento de oxigénio no downcomer, acompanhado de um alto tempo de residéncia
devido a baixa velocidade de circulagdo (especialmente em alta concentragdo de xantana). O
airlifi usado neste estudo tinha uma A/A, (razdo entre as arcas das se¢Oes transversais do
downcomer e do riser) de aproximadamente 1. Melhores resultados poderiam ser obtidos
utilizando um reator com A /A, menores que 1, reduzindo, assim, o tempo de residéncia no
downcomer (SIEGEL & ROBINSON, 1992). Estes resultados concordam com os obtidos por
KESSLER er al. (1993) onde concluem que, para a produgio de xantana em um fermentador
airlift com circulagdo externa, a configuragéo ideal seria aquela onde A/A, é relativamente
baixa, porém com uma relagéo entre a altura e o didmetro do reator (H/D) relativamente alta.
Nestas condigdes, pode-se esperar que a excelente condigdo de agitagdo e mistura proporcionada
neste biorreator podera compensar sua menor capacidade de transferéncia de massa quando

comparada a coluna de bolhas para uma mesma velocidade superficial do gds e mesmas

propriedades fisico-quimicas da fase liquida.

Alguns estudos também foram conduzidos examinando airlifi como um reator potencial
para o tratamento de varios residuos. HUPPE e/ al. (1990) usaram uma planta piloto de dois
estagios para tratar biologicamente efluentes de refinaria de carvo. O primeiro estigio era um

airlift de tubos concéntricos (volume 1,5m’) onde o p6 de carvio entrava no processo. O efluente
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do primeiro estagio passava através das unidades de sedimentagdo e filtragdo antes de entrar no
segundo estagio. O segundo estagio era um airlifi de circulagdo externa de 0,160m’ com
biomassa imobilizada em particulas de areia. As substdncias aromaticas que passavam através do
primeiro estdgio eram subsequentemente eliminados pela biomassa imobilizada no segundo

estagio.

TYAGTI ¢t al. (1990) usaram um airliff com circulagfo externa em escala laboratorial de
0.023m* e um airlifi com circulagdo externa em escala piloto de 1.15m” para estudar a digestdo
aerdbica mesofilica e termofilica de lodos municipais primarios e secundarios. O airlift piloto,
usando ar para aeragdo, obteve resultados compardveis ao do sistema de digestdo aerdbia de
lodos convencionais que usam oxigénio puro para aera¢do. Também, o airlif piloto foi capaz de
apresentar temperaturas termofilicas (53°C) significando um aquecimento autotermal. Uma
analise de custo mostrou que o digestor airlifi auto aquecido pode representar uma ajuda
significativa, tanto no capital como no custo de operagdo, quando comparado com um digestor

aerobico convencional de dois estagios usando oxigénio puro.

Estudos recentes tém indicado que pode ocorrer danos nas células com uma alta
sensibilidade ao cisalhamento (exemplo células de insetos e de mamiferos), devido a interagfio
hidrodindmica bolha-célula. (TRAMPER ef al., 1986, 1988; HANDA-CORRIGAN er al., 1989;
KUNAS & PAPOUTSAKIS, 1990; JOBSES et al, 1991; BAVARIAN er al, 1991;
PAPOUTSAKIS, 1991). O rompimento da bolha parece ser o principal responsavel pela
danificacdo das células, especialmente perto do distribuidor de gas. O efeito deste fendmeno néo
tem sido examinado em airlifi, entretanto, estudos em colunas de bolhas (TRAMPER et al,
1988; HANDA-CORRIGAN et al, 1989) indicam que maiores relagSes entre a altura € o
didmetro do reator aumenta a viabilidade das células. Estudos futuros desse fendmeno sdo

necessarios para o airlift, a fim de minimizar as perdas associadas com as interagdes bolha-

célula.
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2.2.3.Caracteristicas de Projeto de Reatores Airlift com Circula¢cdo Externa

Essencialmente, os fermentadores airlifi com circulagdo externa consistem em duas
colunas em paralelo as quais sdo conectadas no topo e no fundo. Usualmente as duas colunas
possuem diferentes didmetros; uma delas com maior didmetro o qual serd injetado o gés no fundo
€ serve como riser, € a outra serd o downcomer. As propriedades caracteristicas dos reatores
airlifi com circulagdo externa sdo: 1) retirada do gés dissolvido no topo do reator (isto impede a
acumulacdo de CO, no meio de fermentagéo; 2) inexisténcia de zonas de fluxo irregular no topo
e no fundo do fermentador; 3) facil remoc¢do de calor do fermentador através da instalagdo de um
trocador de calor no downcomer; 4) facil medida e controle da velocidade do liquido no

downcomer sem as complicacdes devido a concentragdo de gas.

A influéncia da razdo entre area transversal do downcomer ¢ a area do riser (A/A,) tem
recebido mais atengdo como um parametro de projeto que afeta significativamente a performance
do reator. Outros parametros geométricos também tém mostrado uma forte influéncia na
performance do airlifi. como por exemplo a configura¢do do separador de gas (SIEGEL &
MERCHUK, 1991) e o comprimento da conex@o horizontal entre o riser € o downcomer, L,
(CHOI & LEE, 1993). Embora estes pardmetros tenham se mostrado como ajustaveis em
reatores em escala laboratorial e em escala piloto usando sistembas ar-agua € meios sintéticos,
eles necessitam de um maior entendimento durante os processos reais de operagdo € em reatores

em escala de produgdo (SIEGEL & ROBINSON, 1992).

A razio entre as areas das se¢des transversais do downcomer e do riser em fermentadores
com circulagdo externa varia mais do que aquelas empregadas em fermentadores de tubos
concéntricos; ela varia de 0,03 a 1 (ONKEN & WEILAND, 1983). No entanto, uma razio de
area de aproximadamente 1 ndo € favordvel em relagdio ao suprimento de O, porque a
transferéncia de massa gas-liquido ocorrera somente no riser, a ndo ser que o downcomer seja
aerado adicionalmente. Por outro lado, ndo se pode dizer que fermentadores tubulares com
circulag@o externa com uma razédo de area entre 0 downcomer € o riser muito baixa (préxima de
0.03) sejam considerados como reatores airlifi, pois seu comportamento hidrodindmico na
verdade € de uma coluna de bolhas com recirculagdo. Os projetos de reatores «irlift com uma

circulagdo externa que apresentam aceitaveis valores de coeficiente de transferéncia de massa de
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oxigénio em meios de fermentagdo viscosos e fluidos ndo newtonianos possuem uma A /A,

relativamente baixa, isto é, A /A, entre 0,1 ¢ 0,25 (POPOVIC & ROBINSON, 1988).

Um aumento em A /A, causa um aumento na velocidade do liquido, o qual ocasiona uma
diminui¢do no gas holdup e no coeficiente de transferéncia de massa (POPOVIC er al, 1989;
BELLO et al, 1985, CHOI & LEE, 1993). Em contrapartida, o aumento da circulagdo de liquido
em fermentadores airlifi com circulagdo externa tem a vantagem de promover uma mistura da
fase liquida mais eficiente, ocasionando uma maior uniformidade da concentragéo do substrato,

pH, temperatura, etc. (CHISTI, 1989).

Outra importante caracteristica dos reatores airlift é a razo entre a altura e o didmetro do
reator (H/D). Em fermentadores airlifi industriais a razio H/D pode ser proxima de 10 (ONKEN
& WEILAND, 1983, CHOI, 1990). Esta relag@o ¢ necesséria para que haja uma alta utiliza¢do do
oxigénto, uma transferéncia de massa eficiente e uma velocidade de circulagdo grande, favoravel
a transferéncia de calor e agitagdo do liquido. Como a circula¢do no airlift é originada pela
diferenga da pressdo hidrostatica entre a segdo aerada (riser) e o downcomer, a velocidade do
liquido ir4 aumentar com a altura do reator porque o aumento da diferenga pressdo hidrostatica

como for¢a motriz cresce mais fortemente do que a perda por atrito do liquido fluindo (ONKEN
& WEILAND, 1983).

CHOI & LEE (1993) estudaram o efeito da raziio entre o comprimento da secéo
horizontal que conecta o riser € 0 downcomer e a altura do fermentador (L /H) no gas holdup
do riser (g,) € do downcomer (g,), no coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (k,a) € na
velocidade do liquido no riser (U,,). Os resultados demonstraram que os valores de €, , g, € do

k,a diminuem com o aumento de L_/H; e a velocidade do liquido no riser (U,,) aumenta quando

L./H também aumenta.

Os seguintes parametros: A/A,, A/A, e L./d,, referentes & conexdo entre o riser e o
downcomer na parte inferior do reator (Figura 2.2) foram identificadas como possiveis
influenciadores no coeficiente de atrito na base do equipamento (Kp) (CHISTI, 1989). Porém, os
valores de Kp foram calculados baseados nos resultados experimentais de varios trabalhos
(MERCHUK & STEIN, 1981; VERLAAN et al., 1986; ONKEN & WEILAND, 1980; BELLO,

1981) e os valores obtidos de Kp foram de 5,1 + 1,8 (desvio padrdo) para as seguintes
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configuragdes geométricas: A/A=0,25a 1,0; A/A=1,0a2,0 ¢ L,/d,=2a7. Desta forma,
um Kp de aproximadamente 5 pode ser assumido satisfatoriamente para reatores airlifi com

circulacdo externa, desde que a configuragdo geométrica do mesmo esteja entre os valores

citados acima (CHISTI,1989).

:
'
~— BT

Figura 2.2-Configuracio geométrica de reatores airlift de circula¢io externa (CHISTI, 1989).

O projeto do dispersor de bolhas (em particular o tamanho dos orificios) pode influenciar
na performance de um reator, pois determina o tamanho inicial das bolhas (SNAPE et al., 1992).
Quando a velocidade de fluxo de gas for baixa o suficiente para que as bolhas ndo interajam,
pode-se determinar o tamanho e a velocidade de ascensdo da bolha, o gas holdup e a circulagio
do liquido dentro do reator. Para altos valores de velocidade de fluxo de gés, as bolhas se
rompem € a coalescéncia aumenta significativamente e estes processos séo influenciados pelas
propriedades de fase liquida, em particular pela tenséo de superficial. Geralmente, sdo utilizados
como distribuidor de bolhas placas perfuradas com uma se¢éio de area livre entre 0,2 ¢ 0,6 %
(sendo que a se¢do de area livre € definida como a razdo entre a area dos orificios e a area total

da placa e € expressa em porcentagem) (SNAPE et al., 1992).

Geralmente, em coluna de bolhas e em reatores airlift, os dispersores de bolhas sdo
localizados na base do riser. Porém, os estudos de visualizagfo realizados por CHISTI (1989)
demonstraram que esta ndo € a melhor localiza¢do para dispersor. A recircula¢do do fluido que
vem do downcomer em dire¢do ao gas de entrada causa uma ma distribuigio do gas fazendo com
que ele se dirija a parede do riser, como pode ser visto na Figura 2.3 (a) e (b) para reatores airlifi
de circulagdo interna e externa, respectivamente. As melhores localiza¢Ges, sugeridas pelo autor,

sdo apresentadas na Figura 2.3 (c) e (d).
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Figura 2.3- Influéncia da localizacdo do distribuidor de gis em airlifts. Distribui¢io pobre em (a) circulac¢io

interna e (b)circula¢iio externa. Posicdio apropriada (c e d) para melhorar a distribuicio de gas .

Uima consideragdo comum em estudos sobre fermentadores airlifi ¢ a distribuicic
uniforme de soélidos e liquidos através dos tubos do reator. Porém, SIEGEL er al. (1986)
anteciparam que a concentra¢do de solidos é diferente no riser € no downcomer, mas nio
apresentaram dados experimentais. SCRAGG e al. (1989) concluiram que a suspensdo de
biomassa no riser ¢ sujeita a uma corrente de convec¢do turbulenta induzida pelo distribuidor de
bolhas, e assim, mostra uma distribui¢do uniforme ao longo do riser. Uma menor concentragio
na parte superior dos vasos do airlifi pode ser atribuida possivelmente a proximidade da zona de
desengajamento das bolhas, onde um efeito de flotagdo induzida pelas bolhas ascendentes pode

levar a um aumento da concentragéo de biomassa na superficie.

ASSA & BAR (1991) concluiram que a parte inferior de um tubo do fermentador airlift
ndo é um bom local para a retirada de amostra de meio de cultura, e que o local de amostragem

mais representativo em termos de concentragdo de sélidos deve ser proximo a parte central do

tubo no downcomer e ou no riser.
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2.3. HIDRODINAMICA DOS BIORREATORES AIRLIFT

2.3.1.Gas Holdup

Considere um gas sendo introduzido na forma de pequenas bolhas de ar na base de uma
coluna de liquido estagnado. As bolhas subindo fazem com que o liquido circule em torno da
coluna- por dois mecanismos diferentes. No primeiro mecanismo, 0 movimento do liquido é
causado pelo contato das bolhas de gas fazendo com que o liquido se desloque provocando uma
turbuléncia. No segundo mecanismo, a movimentag@o do liquido ocorre devido a “circulagiio
natural”, como conscquéncia da diferenga de densidade da mistura no centro ¢ perto da paiede
vertical da coluna. Numa coluna de bolhas, esta diferenga de densidade esta sempre presente
porque as bolhas subindo tendem a se concentrar mais proximo do eixo central da coluna. Em
um reator airlift com circula¢fio externa, a presenga de uma coluna nfio aerada (downcomer)
aumenta a diferenga de press@o entre as duas regides do reator, o qual resulta num aumento da

circulacdo do liquido.

O volume da fragdo de gas na dispersdo é conhecida como gas holdup, € o gus holdup é

dado por:

V. (2.1)

(

&= —l—
Vi+V,

onde Ve V, sdo, respectivamente, os volumes do gas ¢ do liquido no reator.

Muitos aspectos da performance dos reatores airlifi ndo dependem somente do gas
holdup, mas também da distribuicdo do gas holdup entre o riser e 0 downcomer. Através de um

balango para a quantidade de gas no reator temos que:

Volume total de gas = volume no riser + volume no downcomer

ou
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VD e =Vprer + VDyed (2.2)

onde V,, ¢ o volume da dispersdo e os indices r e d referem-se ao riser € o downcomer,

respectivamente.

Tipicamente, a altura da dispers@o ¢ a mesma para o riser € 0 downcomer, ou seja:

hpr="hpd=hp (2.3)

¢ para reatores com se¢des transversais uniformes para o riser € o downcomer, a Equagio ( 2.3)

pode ser escrita como:

hp(Ay+ Ag) €= hpArey + hpAgeg (24
ou
_ Al‘gl‘ + A(/gd (2'5)
A, +A4,

O gas holdup ¢ de extrema importancia para os reatores airlift, pois determina o tempo de
residéncia para o gas e o liquido e, em conjunto com o tamanho das bolhas, influencia na area
interfacial gas-liquido para a transferéncia de massa. Um aumento no gas holdup faz com que a
area interfacial especifica (a) seja maior (Equagdo (2.6)) , aumentando desta forma, a
transferéncia de massa gas-liquido. Um gas holdup maior no riser em rela¢do ao downcomer

aumenta a circulag@o de liquido.
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6¢ (2.6)

A variagdo tipica do gas holdup em relagdo a velocidade do gas em reatores airlift é
apresentada na Figura 2.4, ou seja, ocorre um aumento do valor do gas holdup (g€) com o

aumento da velocidade superficial de gas no riser (Ug,).
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Figura 2.4 — Variacio tipica do gas holdup em reatores airlift (CHISTI, 1989).

Para descrever o comportamento do gas holdup, a Equagdo ( 2.7) foi desenvolvida por

HILLS (1976) para valores de (U, + U,,) menores de 1,3 m/s:

Ui, (2.7)

£, = 0,93
0,24. + 1935(U(ir + Ul.r)

Como, para sistemas gas-liquido, o comportamento do gas holdup é incerto, as constantes
na Equacdo ( 2.7) devem ser determinadas em experimentos em escala piloto. Desta forma, esta

equagdo sozinha ndo pode ser utilizada como ferramenta para projetos de reatores, pois €la se
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aplica somente para um fluxo vertical de duas fases e ndo considera qualquer efeito da geometria

do reator (CHISTI, 1989).

A relacdo entre as velocidades (Ug/U,) e a relagdo entre as areas das se¢des transversais

(A/A,) também s3o usadas para descrever a variagdo do gas holdup nestes reatores (Figura 2.5),

sendo utilizadas principalmente em trabalhos com fluxo em duas fases. BELLO et al. (1985),

através de resultados experimentais obtidos utilizando agua e solugdes salinas, determinou a

Equagdo ( 2.8) para representar o gas holdup no riser. Neste caso, como pode ser observado. a

geometria do reator foi considerada.
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Figura 2.5 — Correlacéio para o gas holdup em reatores airlift (BELLO ef al., 1985).

(8) (1 22)

(2.8)

A Equagdo ( 2.9) foi descrita por CHISTI et al. (1986) para determinar o gas holdup em

reatores airlifi com circulagio externa. Nota-se que, neste caso, também foi considerada a

geometria do reator.
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A -0.258

. 0,603+0.078¢C"

g, =O,65(] +—’) u, =~
A 1

.
’ ~ 21 3
onde C, ¢ a concentraciio de sélidos em g/m’.

A Figura 2.6 mostra a aplicagdo da correlagdo (2.9) para reatores de circulagdo externa
utilizando vérias concentra¢des de sais e duas relagSes entre as areas das se¢des transversais do

downcomer e do riser (A/A,).

40
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Figura 2.6- Determinacio da correlag¢io (2.9) para gas holdup no riser em reatores airlift com circulacdo
externa (CHISTI, 1989).

CHOI & LEE (1993) consideram o comprimento da conexdo horizontal (L) e a razio
AJ/A, como os pardmetros que mais afetam a performance dos reatores airliff com circulagio
externa . Desta forma, obtiveram correlagdes tedricas para o determinar o gas holdup no riser

(Equagéo (2.10)) e no downcomer (Equagdo (2.11)) para este tipo de reator
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A relagdo entre o gas holdup no riser € no downcomer foi determinada em varios
trabalhos (Figura 2.7), tanto para reatores airlift de tubos concéntricos como para reatores com
circulagdo externa. Nota-se que a diferenca do gus holdup do riser ¢ do downcomer em
equipamentos com circulagdo externa € significativamente maior do que em contadores com

circulagdo interna.
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Figura 2.7 - Relagiio entre o gas holdup do riser e do downcomer (BELLO et al., 1985).

Através destes trabalhos e de seus proprios resultados, BELLO et al. (1985) encontrou
correlagdes lineares entre o gas holdup do riser ¢ do downcomer para reatores de tubos

concéntricos (2.12) e reatores com circulagdo externa (2.13).
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A grande diferenga nas caracteristicas do gas holdup do riser em relagdo ao do
downcomer nos dois tipos de contatores pode ser explicada em termos de sua geometria € outros
pardmetros que podem influenciar o gas holdup no downcomer, como por exemplo: o gas holdup
no riser, a velocidade do liquido no downcomer, o tamanho das bolhas no downcomer ¢ a

geometria da sec¢do que precede o downcomer (BELLO et al., 1985).

Os reatores airlifi com circulagdo externa tem seg¢des interconectadas (normalmente
horizontais) entre o riser e o downcomer. Assim, apesar do fluxo de bolhas existentes no riser,
uma velocidade de gas e de liquido muito mais alta do que em reatores girlifi com circulagéo
interna € requerida para manter o fluxo de bolhas na se¢do horizontal (BELLO et al., 1985).
Desta forma, somente uma pequena percentagem de bolhas do riser sdo transportadas para o

downcomer. Como resultado tem-se um gas holdup menor no downcomer e, consequentemente,

uma maior circulagéo de liquido.

2.3.2. Transferéncia de Massa

Muitas variaveis de processo podem afetar a transferéncia de oxigénio em biorreatores e
as intera¢Oes entre essas varidveis sdo complexas. O coeficiente volumétrico de transferéncia de
massa volumétrica, k, a, descreve a natureza da transferéncia de oxigénio no interior do reator e
serve como um indice da performance de transferéncia de massa, definindo a caracteristica de um

fermentador (VADAR SUKAN, 1985).

A Figura 2.8 mostra os resultados obtidos por BELLO et al. (1985) para o coeficiente
volumétrico de transferéncia de massa (k,a) em dgua para colunas de bolhas e reatores airlift
com circulagdo externa . O valor de k;a aumenta com o aumento da poténcia de entrada de gas
por unidade de volume (P./V) para varios reatores com diferentes razdes entre a area transversal
do downcomer e do riser (A/A,), como também em coluna de bolhas (A /A =0). A valores

relativamente altos de P/V a velocidade de aumento do k,;a com o aumento de P/V é menor e a
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curva tende a um valor méaximo. Segundo BELLO ef al. (1985) isto ¢ indicativo de mudanga de
fluxo: de um fluxo homogéneo para um fluxo heterogéneo. O mesmo resultado foi encontrado
por CHOI & LEE (1993), que observaram uma mudanga na linearidade da curva quando plotou o

Log do k,a versus a velocidade superficial do gas, proximo ao ponto onde ocorre uma mudanga

de fluxo.
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Figura 2.8- Coeficiente de transferéncia de massa em coluna de bolhas e em contatores airlift com circulagiio

externa (BELLO et al.,1985)

A Figura 2.8 também demostra a influéncia da Ay/A; nos valores de k,a obtidos por
BELLO et al. (1985). Um aumento de A¢/A, diminui o k.a. Esta variagio pode ser explicada por:
(1) efeito da variagdo da velocidade do liquido com AgA,, e (2) a quantidade relativa de
transferéncia de massa no downcomer. Ou seja, o volume do downcomer aumenta em relagio ao
volume do riser quando A4/A; aumenta. BELLO et al. (1985) e McMANAMEY & WASE
(1986) demostraram que a transferéncia de massa .no downcomer em reatores airlfit de

circulagdo externa ¢ desprezivel. Portanto, na determinagio do kia, o volume do downcomer

deve ser considerado.

Os valores de k,a obtidos em coluna de bolhas e reatores airlifi com circulagio interna
sdo maiores do que aqueles obtidos em reatores com circulagfio externa (Figura 2.9). Os valores
mais altos de kpa encontrados em colunas de bolhas ndo sdo necessariamente uma grande

vantagem comparada aos reatores airlifi para todos os tipos de processo (BELLO et al, 1985).
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Para fermentagdes aerdbicas, uma mistura e remogéo de calor efetivas, como também uma alta
velocidade de transferéncia de massa devem ser consideradas. A circulagdo de liquido nos
reatores airliﬂ colabora na mistura e na remo¢do de calor dentro do reator. Desta forma, os
reatores uirlifi podem ser preferiveis do que colunas de bolhas quando uma mistura efetiva e uma
alta remogdo de calor séo requeridas. Em relagdo a A/A,, um aumento em A /A, ndo s6 diminui
k,a mas também aumenta a velocidade do liquido. O aumento da velocidade do liquido aumenta
a mistura e a remogdo de calor. Desta forma, ndo pode ser dito que existe uma simples relagdo de

A /A, 6tima para todos os tipos de fermentacdo (CHOI & LEE, 1993).
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Figura 2.9. Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa vs, velocidade do gas. O coeficiente de
transferéncia de massa volumétrico em colunas de bolhas e reatores airlift com circulagio interna (regido
rachurada) é comparado com aquele obtido em reatores airlift com circulagiio externa. Baseados nos dados

obtidos por WEILAND & ONKEN (1981).

Algumas correlagdes empiricas para a determinagdo do k,a foram estabelecidas por

BELLO ef al.(1985) (2.14) (2.15), CHISTI et al.(1986) (2.16) e por CHOI & LEE, (1993)(2.17):
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et al., 1986; LEE et al., 1987; CHISTI et al., 1988; CALVO, 1989; JOSHI ef al., 1990; MOO-
YOUNG et al., 1991). Estes modelos s@o derivados de um balango de energia na entrada de gas
devido a uma expansdo isotérmica do gas injetado, e um balango macroscépico da quantidade de
movimento e/ou de um balango de energia mecanica no estado estaciondrio, frequentemente em

conjunto com o modelo drifi-flux proposto por ZUBER & FINDLAY (1965).

Um pardmetro chave nestes modelos € a resisténcia total imposta ao escoamento do
liquido devido ao atrito nas paredes, incluindo o fluxo reverso no topo e no fundo do reator. Para
sistemas newtonianos, o coeficiente de atrito do fluxo (KF) foi estimado aplicando correla¢des
padrdes para fluxos em tubos € curvas em unica fase (VERLAAN et al., 1986) e para fluxos com
duas fases (JOSHI ef al., 1990). Obtém-se , também, o pardmetro K através de ajuste de dados

experimentais para uma determinada configurag@o de reator airlifi (CHISTI et al., 1988; CHOI
& LEE, 1993).

BELLO e al. (1984) relacionaram, através de um balango de energia, a velocidade
intersticial do liquido no riser em fungdo da velocidade superficial do gas (U,), altura da
disperséo (h;,) e da resisténcia imposta ao escoamento de liquido (KF) pelo atrito nas paredes do

reator € por acidentes (valvulas, cotovelos, curvas, etc.):

173 (2.18
Vo= (Zgh,)Um J ‘
Lr —
K,
sendo que:

.19

Vl,r - Ul,r

l-¢

onde g ¢ a aceleragdo da gravidade .

Para correlacionar empiricamente os seus dados experimentais em sistema ar-agua,
BELLO er al. (1984) obtiveram a Equagdo (2.20), a qual indica a influéncia da geometria do

reator € da velocidade do gas na velocidade do liquido.
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ou em termos de poténcia transferida pelo gas:
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2.3.3.Velocidade de Circulagao do Liquido

26

(2.14)

(2.15)

(2.16)

(2.17)

A velocidade de circulagdo de liquido € um dos principais parametros hidrodindmicos dos

reatores airlifi. Ela depende basicamente do fluxo de gas, pois é exatamente originado por este

fluxo. A magnitude da circulagdo influencia a fragdo de gas retida no reator e o regime de

escoamento, que por sua vez dependem também das propriedades fisicas da dispersdo e da

geometria do equipamento (BELLO et al., 1985).

Numerosas investigagdes desenvolveram modelos da hidrodindmica de fluido e

demonstram relagdes tedricas entre o gas holdup, e a velocidade de circulagdo de liquido em

diferentes tipos de reatores airlifi (NEVERS, 1968; FREEDMAN & DAVIDSON, 1969;
CHAKRAVARTY et al., 1974, KUBOTA et al, 1978; HSU & DUDUKOVIC, 1980;
MERCHUK & STEIN, 1981; JONES, 1985; FAN ef al.,1984; KOIDE ef al., 1984; VERLAAN
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Y (2.20)
Vie :a[j] 'U(;r”3

r

onde $=0,75 tanto para airlifi com circulagdo interna como para circulag@o externa. No caso de
circulagdo externa, o=1,55 e para circulagio interna «=0,66 (m/s)**. Uma comparagio dos
valores obtidos de o para os dois diferentes tipos de reator mostra que a velocidade de circulagdo
de liquido em contatores airlift de circulagdo externa € superior ao dobro do valor da velocidade
do liquido para reatores de circulagdo interna (tubos concéntricos). Isto reflete o fato que o
desengajamento das bolhas da dispersédo géas-liquido no topo do riser no primeiro equipamento é
consideravelmente maior, fazendo com que g, (circulagdo externa) seja menor que €, (circulago
interna). O que também pode ser notado € que, no caso de reatores com circulagio interna, uma
fracdo consideravel do gas holdup do downcomer é formado por bolhas imoveis ou quase
imovelis, isto €, possuem uma for¢a de flutuagéio igual a forga de arraste exercida pelo liquido
descendo. Na pratica, estas bolhas estagnantes podem contribuir pouco ou até mesmo nada ao
processo de transferéncia de oxigénio no reator como um todo, devido ao eventual esgotamento

ou quase esgotamento do seu conteudo de oxigénio (SIEGEL & ROBINSON, 1992).

O modelo de VERLAAN e al. (1986) foi desenvolvido para o caso onde g, < 0,10 e para
g4 = 0. Nestas condig¢des , estimou-se o valor de Kf usando correlagdes para fluxo de unica fase
(liquido), como foi previamente demonstrado por WALLIS (1969). Para a aplicagdo deste
modelo foil necessdrio um procedimento de célculo interativo através do qual, para cada
geometria especifica de reator ¢ de velocidade de entrada de gas, os pardmetros hidrodindmicos
U, € € g; puderam ser obtidos. O modelo de duas fases drifi-flux de ZUBER & FINDLAY
(1965) foi usado na estimativa do gas holdup para representar a velocidade efetiva de
deslocamento entre as bolhas e o liquido a qual surge da ndo uniformidade do perfil do holdup e
da velocidade na direcdo radial. Usando dois diferentes tamanhos de reatores airlift, eles

~obtiveram uma boa concordancia entre os valores estimados e os valores experimentais da U,
Para o reator menor (V=0,165 m*, H=3,23, Kf=1,8) observou-se velocidades de liquido no riser
(U,,) entre 0,14 e 2,1 m/s para velocidades superficiais de gas no riser (Ug,) entre 0,005 e 0,17
m/s; no reator maior (V=0,6 m*, H=10,5 K F=4,75) eles observaram velocidades de liquido no

riser entre 0,1 e 1,8 m/s para velocidades superficiais de gas entre 0,005 ¢ 0,075 m/s.
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CHISTI et al. (1988) simplificaram a modelagem feita por BELLO (1981) desprezando a
pequena contribui¢do do atrito nas paredes e somente as perdas por atrito no topo € no fundo
(onde ocorrem a mudanga de diregdo do fluxo de liquido) foram consideradas. Esta simplificaco
foi realizada para o caso de liquidos newtonianos, com baixa viscosidade. Além disso, para o

caso de circulagdo externa, as perdas por atrito no topo € no fundo do reator foram consideradas

iguais. Para estes reatores, obteve-se:

2ghl) (gr - 8(/) 220

onde Kp ¢ o coeficiente de atrito causado pela perda de energia nas conexdes horizontais entre o
riser € 0 downcomer no fundo do reator. Como ja foi mencionado na segdo 2.2.3, um valor para

K p de aproximadamente 5 € considerado satisfatorio para reatores airlifi com circulagdo externa.



3. MATERIAIS E METODOS




MATERIAIS E METODOS

31

3.MATERIAIS E METODOS

3.1. EQUIPAMENTOS

Dois fermentadores foram construidos neste trabalho. Um reator de PVC (Testes
Preliminares) foi utilizado para obter dados preliminares, os quais foram empregados

posteriormente para a construgdo de um novo fermentador utilizando vidro (Reator Airlifi).

Figura 3.1- Reator airlift com circulagio externa construido em PVC
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A Tabela 3.1 abaixo fornece as dimensdes utilizadas no projeto do airlift de PVC ¢ a Figura 3.1

apresenta o esquema do fermentador montado no laboratorio.

Tabela 3.1. Dimensdes do reator airlift de circulagiio externa

Diametro interno (m) Altura (m)
Riser 0.07 1,13
Downcomer 0,03 1,13
Separador de gas 0,10 0,20
Razao entre a altura /diametro (H/D) 16
Razao entre riser € downcomer (Agd/A,) 0,18
—
2
3| [slle 10
- - I- Tampao 150 mm
— 2-  Redug¢ao 150-75mm
13 3- T 75 mm
O 4- 40 c¢m, tubo de 75Smm
5-  24cm, tubo de vidro
4 6-  26cm, tubo de 75mm
7-  Tampao de 75mm
8- Redug¢do 75-50mm
11 9-  Redugdo 50-40mm
10-  Joelho de 40mm
11- Tubo de vidro 30mm ¢y
5 12-  Pedra porosa de aquario
13- Septo de borracha para retirada
de amostra.
¢= diametro interno
6
OBS.: Para a adesao das partes do
= reator foi utilizado borracha de silicone.
8 T e
,,,17,,
” 12

Figura 3.2- Desenho esquematico do reator airlift construido em PVC
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O dispersor de gas ¢ uma pedra porosa convencionalmente utilizada como filtro em
aquarios domésticos. Inicialmente foram utilizadas 4 pedras, porém verificou-se que uma pedra

seria suficiente para distribui¢do das bolhas.
Um rotdmetro de 0 a 10 I/min foi utilizado para medir a vazdo de gas.

A Figura 3.3 mostra o reator airlifi construido totalmente em vidro com resisténcia a

temperaturas superiores a 800 °C.

Figura 3.3- Reator airlift construido em vidro
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Um desenho esquematico do reator € demostrado na Figura 3.4.

M: manémetros para medida do gas holdup

S: sondas para medida da resisténcia clétrica
[: injegdo de tragador W 7 T o
Ac./base: entrada para solugdes de acidoe base M e I -] - M
ptl: entrada para sonda de pli § et
o 0>
OD: entrada para sonda de oxigénio dissolvido ‘
A dispersor de gas
L, =0,20 m TROCADOR
AJA =014 DE CALOR
A =0,03 m
E
RISER £
o
DOWNCOMER
iz’
S oo
A
M = - ‘] j:l M
REGULADOR B
DE PRESSAO H 0.03m
E FILTRO
C;_‘ﬁ'j')
; | oosm
COMPRESSOR ElhiEie

DE AR

Figura 3.4 — Esquema do reator airlift construido em vidro
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3.2. MEDIDAS HIDRODINAMICAS

3.2.1.Determinacao do Gas Holdup

3.2.1. 1. Testes Preliminares

A determinagdo do gas holdup para os testes preliminares foi feita através da utilizagio de
varios manometros colocados ao longo do fermentador de PVC, com a determinacdo da

diferenca de pressdo entre o ponto 1 e quatro diferentes pontos no reator (pontos 2, 3, 4 ¢ 5,

conforme a I'igura 3.5) a diferentes vazoes de gas.

separador % [1scm 4
¢ 20cm
de gas
5 —%
4Pn > ‘Scm
nser..; +- dgwncomer
3 113cm
2!!:
1r-—

manémetnos/J —l/\ ’]4
7cm> ”L 25cm

entrada
de gas

Figura 3.5. Esquema do reator airlift indicando os pontos onde foram colocados os manémetros para a

determinacdo do gas holdup

A distancias entre 0s manometros sdo as seguintes:
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AH (1-2) =21,0 cm
AH(2-3)=20,3 cm
AH (3-4) =31.,0 cm
AH (4-5)=22,0 cm
AH (5-6) = 23.6 cm

Para diminuir os efeitos causados pela flutuagdo da pressdo, inerente ao regime de fluxo

de bolhas, tubos capilares foram inseridos nos tubos utilizados como mandmetros.

Para calcular o gas holdup entre dois pontos foram feitas as seguintes consideragoes:

P,
- y Y
Ah,
H,
manometro | ——p r 4
- AH
b 4 h 4

mandmetro 2

Figura 3.6- Desenho esquematico dos manémetros utilizados para a determinaciio do gas holdup entre dois

pontos de uma coluna de liquido.

As pressdes nos pontos nos dois pontos do reator (P, e P,) sdo dadas por:

[1 = /:’I.‘;:,1I + "z,/u,

= p,g(l-e)H, + p,geH, + P @.1)

alm

P, =p,gh+P,, =p,g(l—e)H,+ p,geH, + P (3.2)

arm
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onde p, € p; sdo as massas especificas do liquido e do gés, respectivamente; g ¢ aceleragiio da
gravidade, P, ¢ a pressdo atmosférica; € ¢ o gas holdup ¢ as alturas h,, h,, H, ¢ H, estdo

demonstradas na Figura 3.6.

Considerando a massa especifica do gas (p;) desprezivel em relagdo a massa especifca do

liquido (p, ), das Equagoes (3.1) ¢ (3.2), obtém-se:

ho=(1-¢)H, (33)

h, =(1-&)H, (3.4)

Como mostra a Figura 3.6, foi definido a seguinte a relagio:

H = AH+H, (3.5

Combinando as Equag¢des (3.3), (3.4) e (3.5), tem-se:

Ah (3.6)

onde Ahyy, ¢ a diferenga de altura manométrica (Figura 3.6).

3.2.1.2.Reator airlift

A determinagdo do gas holdup no reator de vidro foi feita através da medida da diferenga

de pressdo no riser € no downcomer, da mesma forma que foi utilizada nos testes preliminares
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no riser. Porém, somente foi determinada a diferenga da fragdo de gas no entre dois pontos do

reator, pois considera-se que o gus holdup ndo varia significativamente ao longo do mesmo.
3.2.2. Determinac¢do da Velocidade do Liquido

3.2.2.1. Testes Preliminares

A velocidade do liquido para os testes preliminares foi medida com a ajuda de uma
pequena esfera de plastico com massa especifica de aproximadamente 1 g/cm® suspensa
livremente no liquido. A técnica foi utilizada anteriormente por KAWASE & MOO-YOUNG
(1986). Foi medido o tempo requerido para a esfera percorrer uma distancia pré-estabelecida no
downcomer. A Equagdo ( 3.7), obtida por BLENKE (1979), foi utilizada para se obter a

velocidade superficial do liquido no riser:

U, -4 =U A (3.7)

onde U, , ¢ a velocidade superficial do liquido no downcomer em m/s.

3.2.2.2.Reator Airlift

A velocidade do liquido foi obtida no downcomer através da medida da resisténcia
elétrica do fluido utilizando um tragador, o acido sulfirico concentrado. Ao passar por duas
sondas de fio de cobre (distanciadas de 0,65 m) hd uma diminui¢fo da resisténcia elétrica nas
duas sondas. As distdncias entre os dois fios de cobre das sondas 1 € 2 ndo sdo as mesmas. Desta
forma, as leituras das resisténcias elétricas também ndo sdo as mesmas. Através da medida do
tempo que o tragador leva para passar entre as duas sondas e sabendo-se a distancia entre elas, a
velocidade do liquido pode ser calculada. Um método similar foi usado anteriormente por
VERLAAN er al. (1986). A Figura 3.7 demostra a bancada utilizada para determinar a

velocidade do liquido no downcomer. Para medir a resisténcia elétrica foram utilizado dois
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MULTIMETER 34401A) e a aquisi¢do de dados foi realizada por um microcomputador a uma

frequéncia de 400 aquisi¢des por fhinuto.

Figura 3.7. Bancada utilizada para a determinagiio da velocidade do liquido no downcomer do reator airlift.

3.2.3.Determinag¢do do Coeficiente de Atrito

O coeficiente de atrito (Kp) representa a perda de energia devido ao atrito nas conexdes e
devido as mudangas de dire¢do do fluxo de liquido no riser e no downcomer. Sua determinagdo
foi feita utilizando-se a Equagdo (2.21) e os resultados experimentais de velocidade do liquido e

do gas holdup, através da obtengdo do coeficiente angular representado por (1/K3)*,
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3.2.4.Determinac¢do do Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de massa

O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa, kpa, foi determinado da seguinte
forma: primeiramente, injeta-se nitrogénio no interior da coluna para remover o oxigénio
dissolvido no liquido, e logo depois, inicia-se a inje¢do de ar nas condigdes a serem testadas. A
concentragdo de oxigénio aumenta conforme a capacidade de transferéncia do biorreator. A
mudanga da concentrag@o de oxigénio dissolvido no liquido foi obtida usando-se um medidor de

oxigénio dissolvido DIGIMED DM4, sendo que a sonda foi colocada na regido acima do riser

O coeficiente de transferéncia de massa é obtido através de um balango de massa no
sistema (Figura 3.8). Este balango considera duas zonas distintas no fermentador: o riser, onde
ocorre a inje¢do de gas € o contato gas liquido, e o downcomer, onde a presenga da fase gasosa é
desconsiderada. Considera-se, também, que ha uma mistura perfeita na se¢do do riser e um

escoamento plug-flow no downcomer.

F_(I/h)

L Dowhcomer
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Figura 3.8 — Esquema para o balango de massa de oxigénio na fase liquida

De acordo com as consideragles realizadas, pode-se escrever a equagdo do balango de

massa para o oxigénio na fase liquida no riser. (Equagéo (3.8)).

Agd.t_n’_):F’»'Ce”FL'C+kLa-(C*—C).VL' (3.8)



MATERIAIS E METODOS

41

onde C ¢ a concentrag@o de oxigénio no liquido (mmoles/l); C, é a concentragdo de oxigénio no
downcomer (mmoles/l); C* é a concentragdo saturagio de oxigénio (mmoles/l); V," é o volume de
liquido no riser (1), F, é a vazdo volumétrica de liquido ( I/h); t é o tempo (s) € k;a é o

coeficiente volumétrico de transferencia de massa (s™').

Sendo que:

CL,(I)=C (t_t‘/) (3.9)

onde C(t) € a concentragdo de oxigénio no liquido a um instante t (mmoles/l), e t, é o tempo

gasto pelo liquido percorrer o downcomer (s).

Como o volume de liquido no riser (V,") é constante, uma vez que ndo se muda as

condicdes hidrodindmica, através das Equagdes (3.8) € (3.9), tem-se:

d(‘(t) — Fl,td C(t _t,{)—C(t) -|-k a(C,, _.C) (3.‘0)
dl Vlr ld L

Considerando que t; seja pequeno o suficiente para que a diferenga da Equacdo (3.10)

possa ser aproximada pela sua derivada, pode-se escrever a Equagdo (3.11):

ac _Cc@)-cu-t,) (3.1
dr l

Rearranjando a Equacéo (3.10) levando em consideragio a Equagdo (3.11), tem-se:

Py F ‘ (3.12)
Lol P =k,a(C" -C)
d\ v |
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Integrando a Equagdo (3.12), obtém-se:
¢ . / (3.13)
J‘ f/{C _ k,la jdt
OC _C (l_'Fl"t JO
VR d
I3
. (3.14)
m(]_ sz___lf_&__.,
C .

A Equagéo (3.14) pode ser escrita na forma:

C k. a (3.15)
ll’l(]— ‘)=—— L -1

¢ 1_1/"(]:‘3’_2
V.(-¢,)

onde V! € o volume de liquido no downcomer , V, e V. sdo os volumes do downcomer ¢ do

riser, respectivamente; €, € a fragdio de gas no downcomer ¢ ¢, é a fragio de gas no riser , sendo

d
que: F =—" Vi=v,(l-¢,) e V/ =Vr(l-¢,)

d

Desta forma, o k, a € determinado através da inclinag@o da reta obtida da Equagdo (3.15).
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3.3. MICRORGANISMOS

O microrganismos utilizados para a realizagdo dos ensaios fermentativos foram a
levedura Saccharomyces cerevisiae (levedura de panificagdo FLEISCHMANN) e a cepa de
Alcaligenes eutrophus DSM 545, doada pelo Instituto de Pesquisas Tecnoldgicas (IPT-SP).

3.4. MEIOS DE CULTURA

3.4.1.Saccharomyces cerevisiae

A levedura de panificacdo seca (Saccharomyces cerevisiae) foi hidratada utilizando
600ml do meio YMA descrito na Tabela 3.2. Esta foi utilizada como indculo, apds um periodo

de 24 h a temperatura ambiente e sob agitagdo fornecida por um agitador magnético.

Tabela 3.2 - Composi¢io do meio de conservagio

Componentes Concentracdo (g/1)
Extrato de levedura 3,00
Extrato de malte 3,00
Bactopeptona 5,00
Glicose 10,00

O pH deste meio foi ajustado em 6,0 com solugdo de NaOH ou de HCl, conforme o caso.

A esterilizag@o do meio foi feita a 121 °C por 15 minutos.

Para a realizagdo dos ensaios fermentativos foi utilizado o mesmo meio. O meio de
cultura ap6s esterilizado foi colocado assepticamente no fermentador através de uma bomba

peristaltica (Masterflex® Modelo 7524-00) , sendo que o fermentador foi previamente

esterilizado com vapor d’agua a 150 °C durante 1 hora.

3.4.2.Aicaligenes eutrophus

Para este microrganismo dois meios de cultura liquidos so utilizados:

1. Um caldo nutriente ¢ usado para a hidratagdo das cepas, conservadas liofilizadas, tendo a

seguinte composigio:

peptona 5,0 g/l
extrato de carne 3,0 g/l
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Este meio, adicionado com agar, foi utilizado para a conservac¢do da cepa, sendo esta
incubada a 30 °C durante 3 dias e apos resfriada a uma temperatura de 4 a 7 °C.

2. O meio mineral (MM) utilizado por ARAGAO (1996) foi usado para os inoculos € para os

ensaios fermentativos. A Tabela 3.3 apresenta a composigdo deste meio:

Tabela 3.3 Composi¢ido do meio MM

__Concentragéio no meio de cultura (g/1)

"SOLUCAO 1 Ac. Nitriloacético 0,19

Citrato férrico de amonio 0,06
MgS0,.7H,0 0,5
CaCl,.2 H,0 0,01
(NH,)SO, 5,0
Solugdo de oligoelementos® (1ml/1)
Agua®

SOLUCAO2 Na,HPO,. 12 H,0 8,95
KH,PO, 1.5

SOLUCAO 3 glicose 40

a composi¢do da solugdo de oligoelementos é dada na Tabela 3.4

o volume de agua é calculado levando-se em conta o volume das solugdes adicionadas
(inclusive do inoculo).

As solugdes 1, 2 e 3 séo esterilizadas separadamente durante 20 minutos 4 120°C. O pH
final do meio € ajustado a 7,0 com KOH 5M. A temperatura de incubagéo é de 30°C. O volume

de in6culo é sempre igual a 10% do volume final do meio.

Tabela 3.4. Composi¢iio da solugiio concentrada em oligoelementos

elemento Conc. (g/) elemento Conc. (g/l)
H,BO, 0,3 Na,Mo0O,.2H,0 0,03
CoCl,.6H,0 0,2 NiClL.6 H,0 0,02
ZnS0,.7H,0 0,1 CuSO,.5 H,0 0,01
MnCl,.4H,0 0,03

O pré-inoculo foi feito com duas fragdes de 30 ml deste meio colocados em erlenmeyer
de 500 ml. Este foi inoculado com duas al¢adas da cultura conservada em meio sélido e incubada
em shaker com agitagdo constante e temperatura de 30 °C por 24 + 2 horas. No final desta etapa

foram transferidos assepticamente para o frasco da segunda fase do indculo. Na segunda fase o
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volume de in6culo é de 600 ml (10% do volume do reator) e este foi agitado através de um

agitador magnético e deixado a temperatura ambiente durante 30 * 2 horas.

Para a realizag@o dos ensaios fermentativos foi utilizado meio mineral (MM). O meio de
cultura apos esterilizado em autoclave a 121 °C por 15 minutos, foi traansferido assepticamente
ao fermentador através de uma bomba peristaltica (Masterflex® Modelo 7524-00), sendo que o

fermentador foi previamente esterilizado com vapor d’agua a 150 °C durante 1 hora.
3.5. METODOS ANALITICOS

3.5.1.Amostragem

Durante os ensaios de fermentagdo, o intervalo de amostragem foi de 1 hora. Apds a
inoculagdo, as amostras foram retiradas do fermentador, e devidamente preparadas para a

determinacgéo de biomassa e glicose. O volume de amostra retirado era de aproximadamente 5

ml.

3.5.2.Determinag¢ao da concentragdo celular

A concentragdo celular durante as fermentagdes foram determinadas por 2 métodos:

indiretamente pela medida de absorbéncia e diretamente por peso da massa seca.

As medidas de absorbéancia foram realizadas &4 610 nm (Saccharomyces cerevisiae ) e a
600 nm (Alcaligenes eutrophus ) em espectofotdmetro (modelo E225D-CELM) e convertidas em
concentragédo celular (massa de matéria seca por unidade de volume) através do uso de uma curva

de calibrag¢do (absorbéncia versus massa seca).

O procedimento para a construgéio desta curva para a Saccharomyces cerevisiae foi o

seguinte:

a. 50 ml da cultura de Saccharomyces cerevisiae sdo coletados no final da fermentagio,
filtrados em filtro Millipore com membrana de 0,45 um (previamente seca e pesada) e

secos em estufa até peso constante.
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b. Outra por¢do do meio de fermentag@o ¢ retirada e sfo realizadas dilui¢des, lendo-se a

absorbancia (ABS) em espectofotometro.

c. O peso de amostra obtido apds a pesagem da membrana dividido pelo volume de
filtrado fornece a concentragdo do nimero de células. Este valor dividido por cada

diluicdo realizada ¢ a massa seca.

d. Plota-se uma curva da absorbancia pela massa seca correspondente obtendo-se a

curva de calibra¢do da biomassa

e. Para o calculo da concentragdo celular utiliza-se a equagéo obtida por regress@o linear
da curva ; no entanto, deve-se considerar a diluigdo utilizada em cada leitura,

mantendo a absorbincia sempre no limite de linearidade. A equagdo obtida por

regressdo linear foi a seguinte:
MS = ABS- 1,249 - 0,0899

onde MS corresponde a massa de células secas em g/l e ABS ¢ a leitura da absorbéncia lida em

espectofotdmetro.

O procedimento para a construgéo da curva utilizada para o Alcaligenes eutrophus foi o
seguinte: foram coletados 2 ml da cultura de Alcaligenes eutrophus durante a fermentagio,
filtrados em filtro Millipore com membrana de 0,2 um (previamente seca e pesada) € secos em
estufa até peso constante. Apos este procedimento seguiu-se os itens ¢ a e, utilizados para a

Saccharomyces cerevisiae. A equagdo obtida por regressio linear foi a seguinte:

MS = ABS - 0,924 + 0,364

3.5.3. Determinacdo da concentracao de glicose

Para a determinagéo da glicose foi utilizado o kit de teste enzimatico colorimétrico ENZ-
COLOR da Biodiagnostica.

O método se fundamenta na oxidagdo da glicose pela gluco-oxidase (GOD)

transformando-a em acido glucdnico e agua oxigenada. Esta catalisa a oxida¢do do fenol com a
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4-aminofenazona (4 AF), formando um composto chamado quinonimina, de colora¢do vermelha,

cuja intensidade de cor € proporcional a concentragdo de glicose presente na solugéo analisada.

A sequéncia de rea¢des que ocorre € a seguinte:

(1) Glicose + O, + H,0 — Ac. glucénico + H,0,

"(2) 2H,0, + 4AF + fenol — 4 ( p-benzoquinona-monoimino) fenazona + 4 H,0O

Para andlise das amostras, 0 seguinte procedimento foi realizado:

a.

b.

Prepara-se um tubo de ensaio com 2 ml de reagente de cor € 20 pl de amostra;
prepara-se o0 branco apenas com 2 ml de reagente de cor;

um terceiro tubo ¢ preparado com a solugdo padrio;

incuba-se os trés tubos em banho-maria 37°C por 10 min.;

a leitura foi feita em espectrofotdmetro a 500 nm;

para absorbancia lidas até o valor de 0.8 , a curva mostrou-se linear, sendo que acima

deste valor € necessdrio fazer dilui¢des da amostra e ser lida;

o calculo para a determinagéo da glicose € realizado dividindo-se a absorbancia da

amostra pelo padrdo e multiplicando-se pela dilui¢do, quando esta for necessaria.
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4.RESULTADOS E DISCUSSOES

Apos ter feito uma revisdo bibliografica e a descrigdo dos materiais e metodologias aplicadas
neste trabalho, sdo apresentados os resultados obtidos nos estudos hidrodindmicos dos biorreatores
desenvolvidos no Laboratério de Engenharia Bioquimica (ENGEBIO/UFSC) e dos processos
fermentativos realizados no biorreator airlift com circulagio externa construido em vidro. Esta

apresentacdo ¢ realizada através de trés artigos.

O primeiro artigo descreve o estudo hidrodindmico do reator airlift com circulagdo externa
construido em PVC. Este fermentador foi utilizado como parte de testes preliminares, para obter
dados sobre o funcionamento e a hidrodindmica deste tipo de biorreator. A decisdo em se fazer
primeiramente um fermentador utilizando PVC foi devido ao baixo custo do mesmo, a facilidade de
manipulagio e a utilizagdo de materiais ja existentes no Laboratério de Engenharia Bioquimica.
Desta forma, foi possivel fazer pequenas modificagdes do projeto inicial para melhorar a
performance do reator € usa-lo como modelo para constru¢do de um biorreator em vidro. O vidro,
além do maior custo, ndo oferece tal versatilidade; porém de facilita a visualiza¢do do processo e é

mais adequado a processos fermentativos no que se refere a esterilizagio do reator.

No segundo artigo s@o abordados aspectos hidrodindmicos e de transferéncia de massa do
reator airlift construido em vidro. Foi determinado o comportamento dos principais pardmetros
hidrodindmicos dos reatores airlift (gas holdup e velocidade de circulagdo do liquido) e o

coeficiente volumétrico de transferéncia de massa em relagéo a velocidade superficial do gés.

As dimensdes do reator em vidro ndo foram as mesmas do reator em PVC. As principais
modificagdes foram: (i) o didmetro do riser aumentou de 0,70 m para 0,80 m devido as dimensdes
dos tubos de PVC e de vidro encontradas no mercado serem diferentes; (ii) a altura do fermentador
foi diminuida, devido a impossibilidade de se colocar no forno (etapa do processo que confere a

resisténcia ao vidro) pecas maiores do que 1 m.

]

Em relagéo a determinagéo dos pardmetros hidrodindmicos no reator em vidro (gas holdup e
velocidade do liquido) houve algumas modificagdes. Além do gas holdup no riser, o gas holdup do

downcomer também foi determinado. A metodologia aplicada para a determinagdo da velocidade do
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liquido no reator em vidro foi melhorada em relagéo aquela utilizada no reator e PVC. No reator em
PVC a medida da velocidade do liquido foi feita por um método visual utilizando uma esfera de
plastico e crondmetro. Para a determinagdo deste pardmetro no reator em vidro foi montada uma
bancada composta por dois multimetros, duas sondas para determinagdo da resisténcia elétrica e um
computador. A passagem de um tragador (dcido concentrado) entre dois pontos do reator foi

determinada pela medida da resisténcia elétrica e os dados foram coletados no computador.

Durante os testes preliminares, realizados no reator em PVC, verificou-se a presenga de dois
regimes de bolhas distintos, homogéneo e heterogéneo; havendo uma zona de transi¢do entre eles.
As velocidades superficiais de gas utilizadas no reator em vidro foram menores do que as

velocidades utilizadas no reator em PVC, abrangendo somente a faixa de escoamento homogéneo.

Foi proposta uma correlagéo para a determinagio do coeficiente volumétrico de transferéncia
de massa. Esta correla¢do foi obtida através de um balango de massa no sistema. Este balango
considera duas zonas distintas no fermentador: o riser, onde ocorre a injecdo de gas e o contato gas

liquido; e 0 downcomer, onde a presenga da fase gasosa é desconsiderada.

A aplicagdo do reator airlifi ¢ apresentada no terceiro artigo. Foram realizados processos
fermentativos utilizando uma levedura (Saccharomyces cerevisiae) e uma bactéria (4lcaligenes

eutrophus). O desempenho do reator foi comparado ao desempenho de reatores convencionais de

tanque agitado.
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RESUMO

Um fermentador airlifi com circulagdo externa foi construido utilizando relagdes
geométricas sugeridas na literatura. O gas holdup e a velocidade superficial do liquido foram
determinados para caracterizar hidrodinamicamente este reator. Os resultados tiveram uma boa
concordancia quando comparados com a literatura em relagdo ao comportamento do gas holdup e
ao valor do coeficiente de atrito na base do equipamento encontrado experimentalmente (Kz=4,3).
Verificou-se que o gas holdup aumenta com o aumento da velocidade do gas e ¢ influenciado pela
velocidade superficial do liquido. Esta influéncia € diferenciada em relagéio ao regime de bolhas
dominante. Quando o regime de bolhas ¢ homogéneo, o aumento da velocidade do gas causa um
aumento na velocidade do liquido e também um aumento no gas holdup. Quando o regime de
bolhas € heterogéneo, o que coincide com a entrada de gis no downcomer, o aumento da
velocidade do gas provoca uma diminui¢@o na velocidade do liquido. Uma zona de transigdo entre
os dois regimes de bolhas ¢ verificada e identificada por um platd no grafico da velocidade

superficial do gas contra o gas holdup.
PALAVRAS CHAVE: biorreator, fermentador, airlift, gas holdup, hidrodinamica

ABSTRACT

An external loop airlift fermentor was built up based on geometric relation previously
reported in the literature. The gas holdup and liquid superficial velocity were studied in order to
characterise the hydrodynamic of this reactor. The results for de gas holdup showed good
agreement with the literature correlation and the friction coefficient found experimentally (Kg=4,3)

agreed with the literature as well. It was noticed that the gas holdup increases with the augment of
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the gas velocity and it is influenced by the liquid superficial velocity. This influence changes
according to the dominant bubble regime. When the heterogeneous bubble regime preponderates,
coinciding with the gas entrance into the downcomer, the augment of the gas velocity decreases the
liquid velocity. A transition zone between both the bubble regimes occurs over a range of gas flow

rate. [t can be identified by a plateau on the gas superficial velocity versus gas holdup plot.

KEY WORDS: bioreactor, fermentor, airlift, gas holdup, hydrodynamics

1. INTRODUCAO

Os reatores mecanicamente agitados t€m sido o principal tipo de fermentador usado para
fermentagdes submersas aerdbias desde o advento da industria moderna de fermentagdo em 1940.
No entanto, existem vérias desvantagens neste tipo de fermentador: alto requerimento de energia
para a agitacdo, dificuldade na manutengéo da assepsia, custo alto de operagdo e homogeneizacdo
insatisfatoria do liquido, particularmente no caso de fermentagdes em larga escala (POPOVIC &
ROBINSON, 1988).

Os reatores airlift vem sendo cada vez mais usados em processos biotecnoldgicos devido a
suas caracteristicas hidrodindmicas, as quais os tornam mais adequados do que os sistemas

convencionais para muitos processos (SIEGEL et al., 1988).

O objetivo deste trabalho € a construgdo de um airlift com circulagdo externa, baseado em
dados de projeto encontrados na literatura. Também € realizado um estudo da intluéncia da vazio
do gas no gas holdup (fragéo de gas retida no reator) e na velocidade superficial do liquido. Estes
pardmetros hidrodindmicos caracterizam este tipo de reator e sfo importantes nos processos de

transporte de calor e massa que ocorrem na coluna (AYAZI SHAMLOU et al., 1994).

1.1. Correlagdes hidrodinamicas para reatores airlift com circulagdo externa

Uma das mais importantes caracteristicas de um fermentador € a quantidade da fase gasosa

por unidade de volume do meio de fermentagfio. Esta caracteristica é expressa frequentemente
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como gas holdup. Para um reator airlift de circulagéio externa, BELLO et al. (1985) e CHIST] et al.

(1986) apresentaram, respectivamente, as Equagdes. 1 e 2 para o gas holdup no riser.

0.56 (1)
: =o,16[&] [H:‘Lf}
Ul,r Ar

]-0.258 2)

U 0.603+0.078¢
Gr

0.65 1+A"
E = -_
r A
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onde & € o gas holdup no riser; Ug, € a velocidade superficial do gas no riser em m/s; U, é a
velocidade superficial do liquido no riser em m/s; A4/A; é a razdo entre as dareas das segdes

transversais do downcomer € do riser e Cs representa a concentragio de solido no meio em g/m’.

CHISTI et al. (1988) através de um balango de energia no reator, apresentaram um modelo
para predizer a velocidade do liquido, sendo que para reatores airlift com circulagdo externa foi
obtida a Equag¢do 3. Os autores consideraram no desenvolvimento dessa equagdo, devido &
semelhanga geométrica, que o coeficiente de atrito no topo (Ky) é aproximadamente igual ao

coeficiente de atrito na base do équipamento (Kp).

U, - 28hle. ~54) 3)

e @y

onde &, € o gas holdup no downcomer; hp é a altura da dispersdo em m; g € a aceleragdo devido a

gravidade em m/s’.

1.2. Caracteristicas de projeto de reatores airlift com circulacio externa

Duas carateristicas importantes em relag@o a geometria do reator devem ser consideradas no

projeto de reatores airlift com circulagéio externa: Ag4/A; (razdo entre a area da seg@o transversal do
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downcomer e do riser ) e a H/D (razdo entre a altura e o didmetro do reator) (ONKEN &
WEILAND, 1983; POPOVIC & ROBINSON, 1988; CHOI, 1990).

Em fermentadores airlifi com circulagio externa, valores aceitiveis de coeficiente de
transferéncia de oxigénio em meios de cultura (viscosos ou ndo-newtonianos) sdo atingidos quando
esses reatores possuem uma relacdo Ag/A; relativamente baixa, ou seja, 0,1 <A/A; <0,25
(POPOVIC & ROBINSON, 1988).

No que se refere a relagdo H/D em fermentadores airlifi industriais, esta deve ser proxima
ou maior do que 10 (ONKEN & WEILAND, 1983, CHOI, 1990). Esta relagdo ¢ necessaria para
que haja uma boa utilizag@o do oxigénio, uma transferéncia de massa eficiente e uma velocidade de
circulagdo adequada, favoravel a transferéncia de calor e agitagdo do liquido. Embora exista um
aumento na perda de carga com o aumento da altura do airlift , a velocidade de circulagdo do
liquido também aumenta com a altura do reator. Isto ocorre porque o aumento da diferenga de

pressdo hidrostética (que age como forga motriz) é superior & perda por atrito do liquido fluindo
(ONKEN & WEILAND, 1983).

2. MATERIAIS E METODOS

A Figura | mostra o esquema do reator airlifit de volume igual a 6,5 L, que foi projetado e

construido usando vidro (downcomer) e plastico PVC (demais partes do reator).

O gas holdup foi obtido através do método manométrico, com a determinacio da diferenca
de pressdo entre o ponto 1 e quatro diferentes pontos no reator (pontos 2, 3, 4 ¢ 5, conforme a
Figura 1) a diferentes vazdes de gas. O calculo foi feito através da Equag@o 4 obtida levando-se em
conta que as pressdes estaticas em uma mesma altura no riser € no mandmetro sdo iguais.
Considera-se também que a massa especifica do gas é desprezivel em relagdo a massa do liquido.

g M Q)]
AH

onde Ah,, € a diferenga de altura manométrica e AH € a diferenga de altura entre os pontos.
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Figura 1. Esquema do reator airlift, A,/A=0,184 ¢ H/D=16

A velocidade do liquido foi medida com a ajuda de uma esfera com didmetro igual a 0,8
mm e densidade de aproximadamente 1 g/cm’ suspensa livremente no liquido. Foi medido o tempo
gasto pela esfera para percorrer a distancia entre dois pontos do downcomer. A Equagdo 5

desenvolvida por BLENKE (1979) foi utilizada para se obter a velocidade superficial do liquido no

riser:

U, A =U,- A, (5)

¢

onde Uy 4 € a velocidade superficial do liquido no downcomer em m/s.

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

A Figura 2 mostra o gas holdup aumenta com o aumento da velocidade do gas. Embora o
gas holdup possa variar continuamente ao longo do riser e consequentemente ser referido como
“local holdup” (LUBBERT et al, 1988), devido a pequena altura do reator utilizado neste
experimento, ndo houve diferengé significativa do gas holdup ao longo do mesmo. Uma mudanga
na inclinagfo da curva e a existéncia de quase um platd observado entre a velocidade superficial do
gés entre 0.0285 e 0.0423 m/s, pode ser explicada pela mudanca do regime de bolhas de

homogéneo para heterogéneo, ja reportado para reatores de colunas de bolhas por JOSHI & LALI



57

(1984) e KASTANEK et al. (1993) e encontrado por SNAPE et al. (1995) para um reator airlift

com circulacdo externa.
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Figura 2. Variacfo do gas holdup em relacdo a velocidade superficial do gis a diferentes pontos do reator

Os dados experimentais foram comparados com as correlagdes de BELLO er al. (1985)
(Equacgédo 1) e de CHISTI et al. (1986) (Equagdo 2) para reatores de circulagdo externa (Figura 3).
Apesar da dificuldade em se obter correlagdes generalizadas que descrevam o comportamento
hidrodindmico do airlifi (SIEGEL et al., 1988) as correlagdes tedricas se aproximam dos dados

obtidos experimentalmente.
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Figura 3. Comparacio entre o gas holdup teébrico e experimental
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A Figura 4 apresenta a velocidade do liquido em relagdo a velocidade superficial do gés.
Pode-se observar que, mesmo com o aumento da velocidade superficial do gés, hd uma diminuico
da velocidade do liquido, que coincide com o ponto onde ocorre um aumento da quantidade de
gés no downcomer, diminuindo a diferenga de pressdo hidrostatica entre esta regido e o riser (onde

¢ injetado o gas) e, consequentemente diminuindo a circulag@o do liquido.
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Figura 4. Velocidade do liquido em relacio a velocidade superficial do gas

A influéncia da velocidade do liquido no gas holdup pode ser verificada na Figura 5, onde
ocofre uma mudanga do comportamento da curva quando a velocidade do liquido comega a
diminuir devido a diminuig¢do da pressdo hidrostatica entre o riser € o downcomer. A diminuigéio
da velocidade do liquido causa um aumento no gas holdup. Isto pode ser explicado devido ao

aumento do tempo de residéncia das bolhas causada pela diminui¢do da velocidade do liquido
(BELLO et al., 1985).
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Figura 5. Efeito da velocidade superficial do liquido no gas holdup

O coeficiente de atrito, K foi calculado através da Equacgdo 3 substituindo-se os valores
medidos das variaveis independentes, tendo como coeficiente angular (1/K5)*’ . O valor encontrado
foi de 4,3. De acordo com a literatura, para um reator airlifi com circulagdo externa, Kz proximo
de 5 pode ser considerado um valor satisfatério devido a sua geometria (CHISTI, 1989).
Substituindo o valor de K na Equagédo 3 e usando a Equag8o 1 e/ou 2 para calcular o gas holdup

pode-se predizer a velocidade do liquido no riser, sendo uma ferramenta importante no que se

refere ao scale up de um reator airlift.

4. CONCLUSOES

O fermentador airlifi, projetado e construido no Laboratério de Engenharia Bioquimica da
UFSC a partir de relagdes geométricas aconselhadas pela literatura, apresentou caracteristicas

hidrodinamicas que podem ser previstas de forma razodvel pelas correlagdes existentes na

literatura.

O gas holdup ndo apresentou variagéo significativa ao longo do riser, o que foi atribuido a

pequena altura do fermentador.
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Verificou-se a presenca de dois regimes de bolhas distintos, homogéneo e heterogéneo;

havendo uma zona de transi¢#o entre eles.

Durante o regime de bolhas homogéneo, o gas holdup e a velocidade do liquido aumentam
com o aumento da velocidade superficial do gas. Neste regime o gas holdup no downcomer pode

ser considerado desprezivel, pois a quantidade de gas nesta regido € muito pequena.

No regime de bolhas heterogéneo verificou-se uma maior entrada de gas no downcomer,
que acarretou uma mudanga na hidrodindmica do reator. A velocidade superficial do liquido
diminui com a velocidade superficial do gas e o gas holdup apresenta um platd na regido entre os
dois regimes. Essa mudanga de comportamento ndo € comumente reportada na literatura, fazendo

com que a maioria das correlagdes considerem o gas holdup no downcomer desprezivel. Desta

forma, estas correlagdes ndo conseguem representar o platd observado.

A velocidade do liquido mostrou ter influéncia sobre o gas holdup, principalmente no

regime de bolhas heterogéneo, onde uma diminuigdo da velocidade do liquido causa um aumento

no gas holdup.
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RESUMO

Para caracterizar hidrodinamicamente um reator airlifi com circulagfo externa construido em
vidro (volume igual a 6,5 litros, razdo entre as areas das se¢Oes transversais entre o downcomer € o
riser igual a 0,14 e comprimento da conexdo entre o riser € o downcomer igual a 0,20m);
determinou-se a velocidade de circulag@o do liquido, o gas holdup € o coeficiente volumétrico de
transferéncia de massa para uma faixa de velocidade superficial do gas entre 0 e 0,015 m/s. As
medidas foram feitas em um sistema de duas fases (ar-agua) ¢ comparadas com as correlagbes da
literatura. A introdugdo de pequenas bolhas de gas no downcomer acarretou uma mudanga de
comportamento do sistema. As correlagdes da literatura para o gas holdup, embora representem bem
este parametro para uma faixa de vazdo maior do que a utilizada neste estudo, ndo concordaram com
os dados experimentais obtidos. Ao contrério, para o kia, os dados experimentais obtiveram uma
boa concordéancia com as mesmas. A velocidade de circulagido do liquido mostrou ser influenciada

ndo s6 pela diferenga de gas holdup do riser € do downcomer, mas também pelo gas holdup no

riser e pela altura do biorreator.

PALAVRAS CHAVE: biorreator, airlift, hidrodinamica

1.INTRODUCAO

Recentemente, muitos pesquisadores tém tido um crescente interesse em reatores airlift, os
quais possuem um grande potencial de aplicagdo e varias vantagens quando comparado a reatores
convencionais (SIEGEL et al., 1988; KOCHBECK ef al., 1992; SIEGEL & ROBINSON, 1992;
RUSSEL er al., 1994; FRAZER & HILL, 1993; AYAZI SHAMLOU et al., 1994; SNAPE et al.,
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1995; CHISTI et al., 1995; MERCHUCK & BERZIN, 1995) . Um reator airlift consiste numa
coluna de liquido dividida em duas se¢des interconectadas. Uma dessas se¢des, o riser, € o local
onde se injeta o gas, geralmente ar comprimido. A segunda se¢do, o downcomer, ou ndo ¢ injetado
gas, ou recebe uma pequena quantidade de gas em relag@io ao riser. Isto causa uma diferenga de
densidade entre as duas se¢des do equipamento que ocasiona uma circulagdo do liquido com fluxo
ascendente no riser e descendente no downcomer. A presenca desta circulagdo de liquido no reator
proporciona uma melhor transferéncia de calor e uma maior mistura quando comparada com a
coluna de bolhas (CHISTI & MOO YOUNG, 1993).

A velocidade de circulagéo do liquido e a fragdo de gas retida no reator (gas holdup) sdo os
principais pardmetros hidrodindmicos dos reatores airlifi (AYAZI SHAMLOU et al., 1994; CHISTI
& MOO YOUNG, 1995). Eles dependem basicamente do fluxo de gés, pois sdo originados por este
fluxo. A magnitude deste fluxo influencia o gas holdup, o coeficiente volumétrico de transferéncia
de massa e o regime de escoamento, que por sua vez dependem também das propriedades fisicas da
dispersdo e da geometria do equipamento (CHISTI, 1989).

Para caracterizar hidrodinamicamente um reator airlift com circulag¢do externa construido em
vidro no Laboratério de Engenharia Bioquimica da UFSC, foi verificada a influéncia da velocidade
superficial do gas na velocidade de circulagdo do liquido, no gas holdup e no coeficiente

volumétrico de transferéncia de massa. As medidas foram feitas em um sistema de duas fases (ar-

agua) e comparadas com correlagdes da literatura.

2.MATERIAIS E METODOS

2.1. Equipamentos

O reator construido em vidro, utilizado neste estudo, possui um volume de 6,5 litros e suas
dimensGes estdo descritas na Figura 1. Um compressor foi utilizado para o fornecimento ar

comprimido, sendo que a vazio de gas foi medida através de um rotdmetro.

2.2, Medida do gas holdup

O gas holdup no riser € no downcomer foi obtido através do método manométrico, com a

determinagdo da diferenga de pressdo entre dois pontos no reator, a diferentes vazdes de gas. O calculo
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foi feito através da Equacio 1, obtida levando-se em conta que as pressdes em uma mesma altura no
riser e/ou downcomer e no mandémetro sio iguais. Considera-se também que a massa especifica do gas é
desprezivel em relagdo @ massa do liquido.

Ah, (1)
AH

E=

onde Ah,, é a diferenca de altura manométrica e AH ¢ a diferenca de altura entre os pontos de tomada de

pressao.

M: mandmetros para medida do gas holdup
S: sondas para medida da resisténcia ¢létrica

I: injecBo de tragador
A: dispersor de gas M
L‘ = 020m
A/A =014
4’ =603m |
<P 51 TROCADOR
| o caor l
13
RISER 3
o
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E FITRO

COMPRESSOR RCTAMETRO
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Figura 1. Desenho esquemitico do biorreator airlif utilizado neste trabalbe, onde L, ¢ o comprimento da
conexiio que liga o riser ¢ 0 downcomer, AJA, € a razio entre as dreas das segbes transversais do downeomer e do

riser ¢ d., € o didmetro da conexio entre o riser e 0 downcomer.



2.3. Medida da velocidade de circulagao do liquido

A velocidade do liquido foi obtida no downcomer através da medida da resisténcia elétrica
do fluido utilizando um tragador, o &cido sulfurico concentrado. Ao passar por duas sondas
(distanciadas de 0,65 m) de fio de cobre ha uma diminuigdo da resisténcia elétrica nas duas sondas.
Através da medida do tempo que o tragador leva para passar entre as duas sondas ¢ sabendo-se a
distancia entre elas, a velocidade do liquido pode ser calculada. A Equagdo 2, desenvolvida por

BLENKE (1979), foi utilizada para se obter a velocidade superficial do liquido no riser (U, ,):

Uy A4, =U 4 4, 2)

onde U, 4 ¢ a velocidade superficial do liquido no downcomer em m/s.

2.4. Medida do coeficiente volumeétrico de transferéncia de massa

O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa, ki a, foi determinado utilizando-se o
procedimento seguinte: injeta-se nitrogénio no interior da coluna para remover o oxigénio dissolvido
no liquido, e logo depois, inicia-se a injeg¢do de ar nas condigdes a serem testadas. A concentrago
de oxigénio aumenta conforme a capacidade de transferéncia de massa do biorreator. A mudancga da
concentragdo de oxigénio dissolvido no liquido foi medida usando um medidor de oxigénio

dissolvido DIGIMED DM4, sendo que a sonda foi colocada na regido acima do riser .

7

O coeficiente de transferéncia de massa ¢ obtido através de um balan¢o de massa no
sistema. Este balango considera duas zonas distintas no fermentador: o riser, onde ocorre a injegdo
de gas e o contato gas liquido; € o downcomer, onde a presenca da fase gasosa é desconsiderada.

Considera-se, também, que ha uma mistura perfeita na se¢do do riser ¢ um escoamento plug-flow

no downcomer. A equagdo obtida foi a seguinte:

3)

C k,a
Infl-—|=~ ' -t
C 1+ Vi(-¢,)
V.(1-¢,)
onde C ¢ a concentragdo de oxigénio no liquido (mmoles/l); C" é a concentragdo de saturagdo de

oxigenio, €4 € & sdo os valores do gas holdup no downcomer ¢ no riser, V4 € V, sdo os volumes do

downcomer e do riser, respectivamente.
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3.RESULTADOS E DISCUSSOES

3.1. Gas holdup

A Figura 2 mostra os resultados obtidos para o gas holdup no riser € no downcomer para
diferentes vazdes de gas. Como era de se esperar, com o aumento da velocidade superficial do gas
no riser (Ugr), 0 gas holdup também aumenta. Porém, verifica-se uma mudanca no comportamento
da curva a partir de uma velocidade superficial do gas (Ug,) de aproximadamente 0,007 m/s. A partir
deste ponto, hd um acréscimo da diferenga de gas holdup entre as duas zonas do reator (riser e
downcomer). Esta diferenga € causada principalmente pelo aumento do gas holdup no riser, pois 0s
valores do gas holdup no downcomer tendem a um valor maximo e sfo bem inferiores aqueles
encontrados para o gas holdup no riser. Durante os experimentos, notou-se a entrada de pequenas
bolhas de gas no downcomer para velocidades superficiais de gés superiores a 0,007 m/s, o que pode

ter gerado a mudanga de comportamento da curva.
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.
L
0.02
[ ]
€ ]
L 3
°
0.01 4 i
.
g . s 4 a A A
T 2 .
0.00 + PO | .

] T L 1 L v T T M
0000 0002 0004 0.006 0008 0010 0012 0014 0016
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Figura 2 — Gas holdup do riser e do downcomer a diferentes velocidades de gis.

Os valores do gas holdup no riser obtidos experimentalmente foram comparados com
algumas correlagdes da literatura obtidas por CHISTI ef al. (1986) (Equagdo 4), CHOI & LEE,
(1993) (Equagdo 5) e BELLO et al. (1985) (Equagdo 6). Esta comparagédo é apresentada na Figura
3.
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As correlagdes acima citadas ndo representam bem os pontos experimentais obtidos (Figura
3). Porém, em um estudo anterior, realizado em um biorreator com geometria semelhante (PEDRINI
et al., 1996), as correlagSes apresentadas concordaram com os dados experimentais. Como a faixa
de velocidade de gas utilizada por PEDRINI ef al. (1996) (Ug entre 0 e 0,08 m/s) era superior a
utilizada neste trabalho (Ug, entre 0 e 0,015 m/s), acredita-se que as correlagdes apresentadas ndo

conseguem representar o comportamento do gas holdup para baixas velocidades de gas.
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Figura 3- Correlagdes entre o gas holdup do downcomer (&) e do riser (g,).
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3.2. Velocidade de circulagao do liquido

A Figura 4 mostra um exemplo de uma curva obtida para a determinacgéio da velocidade do
liquido. Nota-se que a resisténcia elétrica diminui com a passagem do acido (tragador) pelas sondas.
Os valores das resisténcias elétricas ndo sdo as mesmas devido a diferenca na distincia entre os fios

de cobre que compdem as sondas.

12000-]
v 1582

11000
10000ﬂ o sonda1
9000 4 terrpoa_ v sonda2
8000 ] :

7000 ]

B EEAS

Resisténcia elétrica (MOhm)
; 3
& o

Figura 4 -Medida da resisténcia elétrica para a determinacgiio da velocidade do liquido

A entrada de gas no downcomer também afeta a velocidade superficial do liquido no riser
(Urr) (SNAPE et al., 1995 , PEDRINI et al.,1996). Isto pode ser verificado na Figura 5 onde, a uma
velocidade superficial do liquido préxima a 0,007 m/s, existe uma descontinuidade na curva. Apesar
da descontinuidade atribuida ao inicio da entrada de gis no downcomer, a dependéncia da
velocidade do liquido (Uyr) concorda com a literatura, ou seja, um aumento da velocidade do gas
causa um aumento da velocidade do liquido (BELLO et al. 1985; CHISTI et al. 1986; CHOI &
LEE, 1993).

Como o aumento na velocidade do liquido ¢ causado pela diferen¢a de gas holdup entre o
riser € 0 downcomer (CHISTI, 1989) um aumento mais acelerado era esperado para velocidades
superficiais de gas a partir de Ug, = 0,007 m/s, onde esta diferenga também aumenta (Figura 2).

Porém, conforme a correlag@o proposta por CHISTI et al. (1988) (Equagdo 7), o acréscimo do gas



70

holdup no riser (g;) também tem efeito sobre a velocidade do liquido; no entanto esta influéncia ¢é

negativa.

U, = 2gh,,(z-:,. —[;“,) (7)

A altura do reator mostrou ter uma grande influéncia na hidrodindmica do biorreator. Para
um biorreator com geometria bastante semelhante, porém com altura do riser/downcomer
aproximadamente 30% maior (PEDRINI ef al., 1996), os valores encontrados para a Uy, sdo duas
vezes superiores aos encontrados para a mesma faixa de U, em relagdo ao reator utilizado neste
trabalho. Embora exista um aumento na perda de carga com o aumento da altura do airlifi , a
velocidade de circulagdo do liquido também aumenta com a altura do reator. Isto ocorre porque o
aumento do efeito da diferen¢a de presséo entre o riser € o downcomer (que age como forga motriz)

¢ superior ao efeito da perda de carga por atrito na velocidade de circulagdo do liquido (ONKEN &
WEILAND, 1983).
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Figura 5. Variacio da velocidade superficial do liquido (U,;) em funciio da velocidade superficial do gas (Ug,).
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3.3. Coeficiente volumeétrico de transferéncia de massa

O comportamento do coeficiente de transferéncia de massa (ki a) é semelhante aquele
observado para a velocidade do liquido (Figura 6), ou seja, o valor do k;a ¢ dependente da
velocidade de gas. A valores relativamente altos da velocidade de gas, kja tende a um valor
maximo. Observa-se, também, uma mudan¢a de comportamento na regido proxima a velocidade

superficial o gas igual a 0,007 m/s, atribuida a entrada de pequenas bolhas de gas no downcomer.
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Figura 6 — Variacio do k,a em relacio a velocidade superficial do gas (Ug,)

Os valores de kja obtidos experimentalmente foram comparados a algumas correlagdes
empiricas para o kja determinadas por BELLO er al. (1985) (Equagdo 8), CHISTI ef al. (1986)
(Equagéo 9) e por CHOI & LEE, (1993) (Equagéo 10).
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onde Ug é a velocidade superficial do gas e m/s, Ag/A; é a razdo entre as areas das segdes
transversais do riser € do downcomer, L, € o comprimento da conexdo que liga o riser € o

downcomer em m € H € a altura do reator.

O valores obtidos experimentalmente para o kia se aproximam dos valores obtidos através
das correlagdes propostas por CHISTI ef al, (1986) € de CHOI & LEE, (1993). No entanto, os
valores encontrados utilizando-se a correlagdo proposta por BELLO et al., (1985) sdo um pouco

superiores em relagdo aos valores obtidos experimentalmente (Figura 7).
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Figura 7- Comparacio entre os valores de k, a obtidos experimentalmente e os valores de k, _a obtidos através de
correlacdes tedricas para diferentes velocidades superficiais de gas (Ug,)

4.CONCLUSOES

Apesar deste estudo ser realizado utilizando baixas vazdes de gas, compreendida no regime
de bolhas homogéneo, ocorreu uma mudanga no comportamento dos pardmetros hidrodindmicos e

de transferéncia de massa. Esta mudanga de comportamento do sistema € atribuida a introducfo de

pequenas bolhas de gas no downcomer.

Foi proposto um modelo para a determinagio do coeficiente volumétrico de transferéncia de
massa, onde considera-se duas zonas distintas no fermentador: o riser, onde ocorre a injegdo de gas

e o contato gés liquido; e o downcomer, onde a presenca da fase gasosa € desconsiderada.



73

Considera-se, também, que ha uma mistura perfeita na se¢fio do riser e um escoamento plug-flow

no downcomer.

As correlagdes da literatura para o gas holdup, embora representem bem este pardmetro para
uma faixa de vazdo maior do que a utilizada neste estudo, ndo concordaram com os dados
experimentais obtidos. Ao contrario, para o k;a, apesar da simplicidade de como a geometria é
representada nas correlagdes (sem levar em consideragdo, por exemplo, o tipo do dispersor de gés ou

o projeto do separador de gas), os dados experimentais do k; a obtiveram uma boa concordincia com

as mesmas.

A velocidade de circula¢do do liquido mostrou ser influenciada ndo s6 pela diferenca de gas

holdup entre o riser € o downcomer, mas também pelo gas holdup no riser e pela altura do

biorreator.
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RESUMO

O desempenho de um biorreator airlifi foi avaliado através da realiza¢ido de processos
fermentativos em batelada com dois microrganismos: Saccharomyces cerevisiae e Alcaligenes
eutrophus, utilizando glicose como substrato. Os resultados da velocidade especifica maxima de
crescimento (i) € do fator de conversdo da glicose em biomassa (Y, ) obtidos foram de 0,21 h*'
e 0,17 g/g e de 0,16 h' e 0,46 g/g (em média) para a Saccharomyces cerevisiae e para o
Alcaligenes eutrophus, respectivamente; o que correspondem ao valores encontrados em
fermentadores agitados classicos utilizando os mesmos micro{ganismos, meios de cultura e
condig¢des fisico-quimicas. Portanto, o uso de fermentadores airlift torna-se vantajoso,
principalmente para processos em grande escala, onde os agitadores mecanicos perdem sua
eficiéncia, ndo conseguem promover uma homogeneizago satisfatoria e a energia requerida para

a promogdo da agitagdo e para a transferéncia de massa ¢ elevada.

PALAVRAS CHAVE: airlift, Saccharomyces cerevisiae, Alcaligenes eutrophus.
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1.INTRODUCAO

As companhias que manufaturam produtos através de processos biotecnologicos estfio
interessadas na utilizagdo de reatores tecnicamente e economicamente cada vez melhores
(HAMER, 1985). A simples construgdo, o baixo requerimento de energia, a baixa tenséo de
cisalhamento oferecida as células e as caracteristicas hidrodindmicas dos reatores airlifi tem
difundido o uso desses reatores para diversas aplicagdes nas inddstrias quimicas e
biotecnologicas (CHISTI, 1989; SIEGEL & ROBINSON, 1992; FRAZER & HILL, 1993;
RUSSEL et al., 1994).

O Alcaligenes eutrophus ¢ utilizado para a produgdo de poli-B-hidroxialcanoatos (PHA),
que sdo substincias de reserva de carbono e energia acumuladas no interior das células de
diferentes microrganismos em condi¢3es de limitagdo nutricional. Estes polimeros apresentam
propriedades termoplasticas proximas as apresentadas pelo propileno com a vantagem de serem

biodegradaveis (ARAGAO, 1996).

A produgdo industrial de PHA, na forma de polixibutirato (PHB) e do copolimero poli-(3-
hidroxibutirato-co-3-hidroxivalerato (poli-(3-HB-co-HV)) ja é realizada em nivel industrial
desde o comego dos anos 80. Como a produgdo do polimero é favorecida pela limitagdo do
crescimento, as culturas para a sua produgdo sdo realizadas em duas fases: fase de crescinﬁento

ndo limitado para o acumulo de biomassa e fase de crescimento limitado para favorecer o

actmulo do polimero (ARAGAO, 1996).

O uso de fermentadores agitados classicos ndo é o mais indicado para a produgio do
PHB. A agita¢do nos fermentadores convencionais faz com que as células dos microrganismos se
rompam, liberando o PHB intracelular para o meio de cultura, dificultando a recuperagio do
produto. Os danos causados pelo atrito do PHB com os dispositivos de agitagdo do fermentador
agitado classico inviabiliza a sua produgdio industrial neste tipo de biorreator. Outro fator
importante é que, segundo ARAGAO (1996), a otimizagdo do processo produtivo do PHB passa
pela realizag@o de culturas de alta concentrag@o celular, onde é necessario manter uma elevada
transferéncia de oxigénio. Nos fermentadores airlift, a inje¢o do gas serve para a aeragdo e
agitagdo, eliminado o gasto adicional de energia para a agitagdo e promovendo um aumento da

capacidade de transferéncia de massa e calor. Além disso, a auséncia de partes moveis,
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necessarias para a agitagdo de reatores convencionais, reduzem o perigo da contaminagio , pois

facilita a limpeza e esterilizag@o.

A Saccharomyces cerevisiae ¢ uma levedura bastante conhecida ¢ estudada, ¢ é o
microrganismo mais produzido mundialmente. A produ¢do mundial, para utilizagdo como
levedura de panificagdo, ¢ estimada em 2 milhdes de toneladas de levedura prensada por ano
(BOZE et al., 1995). No Laboratério de Engenharia Bioquimica~UFSC, ela ¢ empregada na
produgdo de bebidas fermentadas e em estudos visando a valorizagio de residuos agro-industriais

(produgdo de Single Cell Protein).

Em processos biotecnologicos comerciais, os fatores microbiolégicos com grande
influéncia no processo sdo: coeficientes de conversdo substrato/produto; velocidade de
crescimento celular ou de formagdo de produto; afinidade da cultura produzida ao substrato

(fonte de carbono) e estabilidade e cuidados com a cultura produzida (ex. facilidade ou ndo de

contaminagdo da cultura) (HAMER, 1985).

Desta forma, a velocidade especifica maxima de crescimento (u,) € a conversio do
substrato em biomassa (Y,,), foram usados para avaliar o desempenho de um biorreator airlift
com circulagdo externa, utilizando dois microrganismos: a Saccharomyces cerevisiae e o

Alcaligenes eutrophus (somente para a fase de acumulo de biomassa).

Os resultados deste trabalho para a Saccharomyces cerevisiae foram comparados com
dados obtidos em um estudo realizado por OLIVEIRA (1995) no Laboratério de Engenharia
Bioquimica da UFSC em um feérmentador agitado classico. Para o Alcaligenes eutrophus, a
comparagdo entre a performance do biorreator airlift e do biorreator agitado classico, foi feita

através de dados obtidos por ARAGAO (1996) no Laboratério de Biotecnologia-Bioprocessos
do INSA de Toulose.

2. MATERIAIS E METODOS
2.1. Equipamento

O biorreator airlifi de circulag@o externa construido em vidro utilizado neste estudo foi

desenvolvido no laboratério de Engenharia Bioquimica. O mesmo possui um trocador de calor,
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um condensador (para condensagdo de produtos volateis produzidos durante as fermentagdes),
entradas para adi¢do de indculo, de solugdes de acido/base para o controle de pH e de
antiespumante. Estdo acoplado ao biorreator sondas para a medida de pH, de oxigénio dissolvido

e de temperatura (Figura 1).

O controle da temperatura, do pH e do oxigénio dissolvido foi realizado manualmente.
Foi mantido um pH igual a 5,00 para a Saccharomyces cerevisiae e a 7,00 para o Alcaligenes
eutrophus. A temperatura foi controlada a 30°C para ambos microrganismos. A entrada de
velocidade de gas no reator foi ajustada para que a quantidade de oxigénio dissolvido no interior
do reator ndo fosse inferior a 20% em saturagfo, para ndo ocorrer limitagdo deste substrato no

meio de cultura.

[’;;.

Condensador

Ac./base: entrada para solugdes de 4cido ¢ base
P entrada para sonda de pl{

OD: entrada para sonda de oxigénio dissolvido K>
A: dispersor de gas
|| TROCADOR
7t DE CALOR

RISER

086m

DOWNCOMER

REGULADOR
DE PRESSAO
EFIURO

; 1 o08m
COMPRESSOR ROTAMETRO

DEAR

Figura 1. Biorreator airlift com circulagio externa
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2.2. Microrganismos

Os microrganismos utilizados para a realiza¢do dos ensaios de fermenta¢do foram a
levedura Saccharomyces cerevisiae (levedura de panificagdo FLEISCHMANN) e a cepa de

Alcaligenes eutrophus DSM 545, doada pelo Instituto de Pesquisas Tecnologicas (IPT-SP).

2.3. Meios de cultura

A composi¢do do meio de cultura usado para a fermenta¢do da Saccharomyces cerevisiae
foi a seguinte: 3 g/l de extrato de levedura; 3 g/l de extrato de malte, 5 g/l de bactopeptona e 10

g/l de glicose. O pH inicial deste meio foi ajustado em 6,0 com solugdo de NaOH ou de HCI,

conforme o caso.

Para o Alcaligenes eutrophus, a composi¢do do meio de cultura utilizado (meio MM) é

demonstrada nas Tabelas 1 e 2.

Tabela 1- Composicio do meio MM

Concentracdo no meio de cultura (g/1)

Ac. Nitriloacético 0,19
Citrato férrico de amodnio 0,06
MgSO,.7H,0 0,5
CaCl,.2 H,0 0,01
(NH)SO, 5,0
Solucdo de oligoelementos® (1ml/)
Na,HPO,. 12 H,0 8,95
KH,PO, 1,5
glicose 40

®a composi¢do da solugdo de oligoelementos é dada na Tabela 2.

As soluges para o preparo do meio de cultura sdo esterilizadas durante 20 minutos a
120°C. O pH final do meio ¢ ajustado a um valor igual a 7,0 com KOH 5M. A temperatura de

incubagdo ¢ de 30°C. O volume de in6culo é sempre igual a 10% do volume final do meio.
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Tabela 2.Composic¢do da soluciio concentrada em oligoelementos

elemento Conc. (g/l) elemento Conc. (g/)
H,BO, 0,3 Na,Mo0,.2H,0 0,03
CoCl,.6H,0 0,2 NiCl,.6 H,0 0,02
ZnS0,.7H,0 0,1 CuS0,.5 H,0 0,01
MnClL.4H,0 0,03

2.4. Experimentos

A esterilizagdo do meio de cultura é realizado a 121 °C por 15 minutos. O meio de cultura
(ap0s esterilizado) e o indculo sdo adicionados assepticamente ao fermentador através de uma
bomba peristaltica (Masterflex® Modelo 7524-00), sendo que o fermentador é previamente

esterilizado com vapor d’agua a 150 °C durante 1 hora.

O volume de inoculo € de 600 ml (10% do volume do reator) e a agitagdo foi feita através

de um agitador magnético e deixado a temperatura ambiente durante 30 + 2 horas.

Durante os ensaios de fermentagdo, o intervalo de amostragem foi de 1 hora. Apds a
inoculagdo, as amostras sdo retiradas do fermentador, e devidamente preparadas para a

determinagdo de biomassa e glicose. O volume de amostra retirado era de aproximadamente 10

ml.

A concentragdo celular durante as fermentagbes é determinada por 2 métodos:
indiretamente pela medida de absorbancia e diretamente por peso da massa seca. As medidas de
absorbéncia foram realizadas a 610 nm (Saccharomyces cerevisiae ) € a 600 nm (4lcaligenes
eutrophus ) em espectofotdmetro (modelo E225D-CELM) e convertidas em concentragéo celular
(massa de matéria seca por unidade de volume) através do uso de uma curva de calibragdo. Para

a determinag@o da glicose foi utilizado o kit de teste enzimatico colorimétrico ENZ—-COLOR da

Biodiagndstica.
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3.RESULTADOS E DISCUSSOES

3.1. Saccharomyces cerevisiae

Os resultados obtidos para a velocidade maxima especifica de crescimento da
Saccharomyces cerevisiae em duas repeti¢des foram de 0,23 h' e 0,19 h' os quais sdo

apresentados pelas Figuras 2 (a) e (b).

054

0.0 4
0.0
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Figura 2 — Determinacio da velocidade especifica de crescimento sobre a glicose em fermentacio de

Saccharomyces cerevisiae em batelada, onde onde X ¢ a concentracdo de biomassa em g/l.

No estudo realizado por OLIVEIRA (1995), utilizando concentra¢des de substrato entre 5
e 15 g/l, a velocidade especifica de crescimento encontrada foi de 0,22 h', em média. Portanto,

os resultados encontrados neste estudo correspondem aos obtidos em fermentadores classicos.

A mesma concorddncia com os resultados obtidos por OLIVEIRA (1995), foram
encontradas para o fator de converséo do substrato em biomassa. Os resultados experimentais sdo
apresentados através das Figuras 3 (a) e (b), sendo que OLIVEIRA (1995) obteve Y,, de 0,16
g/g. Nos dois estudos, o fator de conversdo de substrafo em biomassa é baixo para a
Saccharomyces cerevisiae, sendo que estes podem chegar a valores superiores a 0,5 g/g. Este
resultado era esperado pois, em cultivo de levedura em batelada, a alta concentragdo de aguicar

inicial resulta na repressdo catabdlica pelo substrato (Efeito Crabtree), o qual inibe as enzimas
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respiratorias e aumenta a producgdo de etanol. Este problema pode ser superado através do cultivo
em batelada alimentada (fed-batch) onde o substrato pode ser adicionado ao biorreator, de acordo

com a necessidade, durante a fermentacdo (FATIMAH er al., 1992; OLIVEIRA, 1995; WIN et
al., 1996).

Como a intengfo deste estudo ndo foi propriamente otimizar a produgdo da levedura, e
sim fazer uma comparag¢éo entre um mesmo tipo de processo, porém com biorreatores diferentes,
os resultados obtidos foram considerados satisfatorios. Neste caso, como o processo € anaerobio
(devido a alta concentragdo de glicose), foram avaliadas somente as condi¢des de
homogeneizagdo do meio de cultura, sendo que as condigbes de transferéncia de massa foram

avaliadas com a produgdo o Alcaligenes eutrophus.

14
1.2
- 1.0
21 3
'8 = 08
5 g
8 g ]
s 8
g % 04
.§ ) 8 024
0 2 2 6 8 10 00 0 2 4 6 8 10
Glicose consumida (g/l) Glicose consumida (g/l)
(@) (b)

Figura 3- Determinacfo do fator de conversfio de glicose em biomassa (Y,,) para fermentaciio de

Saccharomyces cerevisiae em baltelada utilizando um fermentador airlift.

3.2. Alcaligenes eutrophus

O valor encontrado neste trabalho para a velocidade especifica maxima de crescimento

foi de 0,16 h™' € 0,15 h”' (Figuras 4 (a) e (b)).
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Figura 4.Determinacéio da velocidade especifica de crescimento sobre a glicose em fermentagio com

Alcaligenes eutrophus em biorreator airlift.

Os resultados obtidos por ARAGAO (1996) em fermentagdo em batelada para o
microrganismo Alcaligenes eutrophus utilizando um fermentador agitado classico é apresentado
na Figura 5. Nota-se que a inclinag@o da reta obtida pelo logaritmo da biomassa versus tempo,

durante a fase exponencial de crescimento do microrganismo, ¢ bastante semelhante para os dois

trabalhos.

nX 4o

Ry=0,17 bl

ILAERES SR A T T T T T
4
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Figura 5.Velocidade especifica de crescimento sobre a glicose em fermentagao de Alcaligenes

eutrophus em biorreator convencional
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Da mesma maneira que os resultados apresentados anteriormente neste estudo, o fator de
conversdo de glicose em biomassa para o Alcaligenes eutrophus, também foi semelhante ao
encontrado para o fermentador agitado classico (STR), sendo que o valor obtido neste estudo foi

de 0,46 g de biomassa/ g de substrato (Figura 6) € o obtido por ARAGAO (1996) foi de 0,49 g de

biomassa/ g de glicose.

5
4 4
) ®
3 87
g
3 1
. 3
2 @
0 T T T 0 L) L ¥ L)
0 5 10 15 0 2 4 6 8
Glicose consumida (g/) Glicose consumida (g/l)
(a) (b)

Figura 6 -Determinacao do fator de conversdo de glicose em biomassa (Y,,) para fermentacdo de Alcaligenes

eutrophus em baltelada em fermentador airlift

Apesar de se estar comparando biorreatores de pequeno porte, pelos resultados obtidos,
verifica-se que o biorreator airlifi conseguiu a mesma eficiéncia na produgdo de células gue o
biorreator convencional. Este fato serd ressaltado em fermentadores de grande porte, onde é
sabido que os agitadores mecanicos perdem a sua eficiéncia. Assim, constata-se que a produgdo

industrial do PHB, por ser um produto de baixo valor agregado, deve ser feita em fermentadores
airlifi.
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4.CONCLUSOES

O biorreator airlifi com circulagdo externa utilizado neste estudo demonstrou um bom
desempenho para a produgdo de Saccharomyces cerevisiae e de Alcaligenes eutrophus. Os
resultados obtidos em biorreatores em escala laboratorial foram semelhantes aqueles encontrados

em biorreatores convencionais, também em escala de laboratério.

Para a fermentagdo em batelada de Saccharomyces cerevisiae utilizando glicose como
substrato, os resultados semelhantes aos valores de velocidade especifica maxima de crescimento
e de fator de conversdo de glicose em biomassa encontrados nos fermentadores agitados
classicos indicam que as condi¢des de homogeneiza¢do do meio de cultivo sdo adequadas,

mesmo para biorreator airlifi de escala laboratorial.

No caso do Alcaligenes eutrophus, os resultados semelhantes indicam que, além de uma
boa homogeneizagdo do meio de cultivo, néo houve limitagdo do crescimento do microrganismo
em relagdo ao fornecimento de oxigénio. Conclui-se, entdo, que as condi¢des de transferéncia de
massa foram adequadas mesmo em fermentador airlift em escala laboratorial, onde as condi¢des

de agitacdo sdo inferiores as encontradas em fermentadores agitados (STR) de pequeno porte.
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5.CONCLUSOES E SUGESTOES

Os objetivos do trabalho referentes ao projeto e montagem de um fermentador airlift de
circulagdo externa foram satisfatoriamente atingidos. Construiu-se um fermentador em PVC com
dados de projeto disponiveis na literatura. Os testes e as modificagdes foram realizadas nesse

fermentador em PVC e um fermentador mais adequado para processos fermentativos, em vidro,

foi construido.

Foram estudados os aspectos hidrodindmicos (gas holdup e velocidade superficial do
liquido) e de transferéncia de massa do reator. Os resultados tiveram uma boa concordancia
quando comparados com a literatura em relagfio ao coeficiente volumétrico de transferéncia de
massa ¢ ao valor do coeficiente de atrito encontrado experimentalmente (Kp=4,3). As
correlagdes da literatura para o gus holdup, embora tenham representado bem este pardmetro

para uma faixa de vazdo de gas mais ampla (0 a 0,08m/s), ndo concordaram com os dados

experimentais obtidos em uma faixa menor (0 a 0,015 m/s)

Verificou-se que o gas holdup aumenta com o aumento da velocidade do gas e é
influenciado pela velocidade superficial do liquido. Esta influéncia é diferenciada em relagdo ao
regime de bolhas dominante. Quando o regime de bolhas é homogéneo, o aumento da velocidade
do gds causa um aumento na velocidade do liquido e também um aumento no gas holdup.
Quando o regime de bolhas ¢ heterogéneo, o que coincide com a entrada de gas no downcomer, o
aumento da velocidade do gas provoca um diminuig@o na velocidade do liquido, aumentando o
gas holdup. Uma zona de transi¢o entre os dois regimes de bolhas ¢ verificada e identificada por

um platd na curva do grafico da velocidade superficial do gas versus o gas holdup.

A velocidade de circulagdo do liquido mostrou ser influenciada pela diferenga entre o gas

holdup do riser e do downcomer, pelo gas holdup no riser ¢ pela altura do biorreator.

Conclui-se, também, que a coalescéncia das bolhas e a presenca de bolhas no
downcomer, diminuem a velocidade de circulagdo do liquido e dificultam a transferéncia de

massa, pois ha uma diminuig8io da 4rea de contato gas-liquido no riser.

Mesmo a baixas vazdes de gas, compreendida no regime de bolhas homogéneo, ocorre

uma mudanga no comportamento dos pardmetros hidrodindmicos e de transferéncia de massa.
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Esta mudanga de comportamento do sistema € atribuida a introdugdo de pequenas bolhas de gas

no downcomer,

Realizaram-se fermentagSes utilizando Saccharomyces cerevisiae e Alcaligenes
eutrophus em meio de cultura utilizando glicose como substrato. Os resultados de produgédo de

biomassa foram satisfatorios, semelhantes aos encontrados em fermentadores agitados classicos.

Para a fermentacdo em batelada de Saccharomyces cerevisiue, os resultados semelhantes
dos valores da velocidade especifica maxima de crescimento € do fator de conversio de glicose
em biomassa encontrados nos fermentadores agitados classicos indicam que as condi¢Ges de

homogeneiza¢do do meio de cultivo sdo adequadas, mesmo para biorreator airlifi de escala

laboratorial.

No caso do Alcaligenes eutrophus, os resultados semelhantes indicam que, além de uma
boa homogeneizacdo do meio de cultivo, ndo houve limitagdo do crescimento do microrganismo
em relagdo ao fornecimento de oxigénio. Conclui-se, entdo, que as condig¢des de transferéncia de
massa foram adequadas mesmo em fermentador airlift em escala laboratorial, onde as condi¢des

de agitagdo sdo inferiores as encontradas em fermentadores agitados (STR) de pequeno porte.

Através destes ensaios de fermentagdo, conclui-se que o uso do reator airlift como
fermentador é promissor. Nessa linha, pretende-se automatizar os controles necessarios ao bom

desenvolvimento de uma fermentagio, podendo desta forma, melhorar ainda mais o desempenho

do mesmo.

A realizagdo deste estudo e, consequente, constru¢dio do fermentador airlifi permitiu
iniciar no Laboratdrio de Engenharia Bioquimica do Departamento de Engenharia Quimica uma
linha de pesquisa na 4rea de Desenvolvimento de Biorreatores. Outros trabalhos ja estdo sendo
desenvolvidos envolvendo o biorreator airlift, tais como a modelagem do mesmo e a produgdo de

antibidticos a partir de fungos filamentosos (Picnoporus sanguineus).
Como sugestSes para trabalhos para trabalhos futuros, propde-se:

e Desenvolver um modelo que descreva o comportamento do gas holdup utilizando baixas

vazdes de gas.

e Estabelecer uma base para o scale-up do reator airlift.
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e Aprofundar o estudo da produgdo de biopolimeros utilizando reatores airlifi a partir do

Alcaligenes eutrophus, envolvendo as duas fases de crescimento do microrganismo.
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