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RESUMO - Diferentes estratégias foram propostas para reduzir a complexidade de um
modelo matematico de um processo continuo de fermentagdo alcodlica em biorreator
tubular de leito fixo. O modelo original incorpora, dentre outros fendmenos, transporte de
massa pelo fluxo global, dispersdo axial, transferéncia de massa interfasica e difusio
intra-particula. Simulacdes preliminares revelaram que os valores do fator de efetividade
calculados para o biocatalisador foram préximos de um, indicando que os gradientes de
concentracdo no interior da particula podem ser negligenciados sem comprometer a
capacidade preditiva do modelo. O comportamento hidrodindmico do biorreator tubular
foi aproximado por um modelo de N-CSTRs em série. Os balangos de massa em regime
transiente foram resolvidos numericamente utilizando-se o método de integracdo de
Runge-Kutta-Gill de quarta ordem. Os resultados obtidos permitiram verificar que as
previsdes do modelo reduzido com N=5 coincidiram com as do modelo original e
descreveram satisfatoriamente o comportamento observado das varidveis de processo.

1. INTRODUCAO

Existe um grande interesse na técnica de imobilizacdo de células por encapsulamento em géis
em razdo das muitas vantagens que esta técnica pode oferecer. Com esta técnica pode-se atingir
concentracoes celulares mais elevadas do que aquelas atingidas em fermentadores convencionais com
células livres e operar o reator a taxas de dilui¢des maiores sem haver o risco de washout,
aumentando assim a produtividade do processo.

Virios tipos de fermentadores continuos para produg¢do de etanol que operam com alta
produtividade tém sido propostos na literatura, incluindo reatores de tanque agitado (CSTR) sem e
com reciclo de células, reatores em série, reatores sob viacuo e fermentadores do tipo torre com
leveduras floculantes. Entretanto, existe um grande inconveniente, quando se utilizam biorreatores
tubulares de leito fixo para producdo de etanol, que é a formacgao de gds carbdnico (CO,) durante a
fermentagdo. Este gds pode causar entupimento do gel bloqueando o escoamento do liquido e assim,
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tanto o liquido quanto o gds podem ndo escoar uniformemente através da coluna. De acordo com
Pulitano (1990), este problema pode ser evitado usando-se separadores externos gas-liquido, os quais
podem assegurar uma operacao estavel do biorreator.

Do ponto de vista de modelagem matematica, as cinéticas de fermentacdes alcodlicas tém sido
geralmente descritas por meio de modelos ndo segregados e nao estruturados nos quais, a populagdo
microbiana € considerada homogénea e ndo hd variacio da concentracdo dos componentes
intracelulares (Astudillo e Alzate, 2011; Oliveira, 2000). Estes modelos sao comumente representados

por expressdes dos tipos sy = f;(Cs)g;(Cp )i, (Cx) e up = f,(Cs)g,(Cp )iy (Cy ), onde pi, e 1, sdo
as velocidades especificas de crescimento e formacgao de produto, Cs € a concentragdo de substrato
limitante, C, € a concentracdo de etanol e C, € a concentragdo de biomassa (Oliveira, 2000).

O efeito da concentragdo de substrato nas cinéticas de fermentacdo € geralmente descrito pela
expressao de Monod, exceto para os casos de alta concentracdo de substrato ou limitacdes difusionais
presentes em biomassas imobilizadas ou floculantes, quando os modelos de Andrews e Contois
podem ser respectivamente utilizados. O efeito inibitério do etanol nas velocidades especificas de
crescimento e formacdo de produto € reportado na literatura como sendo do tipo ndo competitivo e
vdrias equacdes tém sido propostas para este efeito, incluindo expressdes do tipo linear, exponencial,
parabdlico, hiperbdlico e ndo linear generalizado (Luong, 1985). Para descrever o efeito inibitério
devido ao excesso de biomassa tem sido freqiientemente utilizada uma equag@o do tipo lei de poténcia
no termo (1-Cx/Cx,,) (Lee, 1985). Para a descricdo da cinética de consumo de substrato tem sido de
modo geral utilizado o modelo de Herbert-Pirt, segundo o qual o substrato € consumido para
crescimento e manutenc¢ao celular e para formacao de produto (Oliveira, 2000):

Stremel (1994) desenvolveu um modelo matematico contendo 15 pardmetros para um
biorreator tubular de leito fixo multiestdgio com separadores externos gas-liquido, o qual foi utilizado
para a produgdo continua de etanol. Estes parametros incluem constantes cinéticas, fatores de
conversao, coeficientes de difusdo e dispersdao. Devido a alta complexidade do modelo, apenas dois
destes parametros foram otimizados sendo os demais determinados a partir de informagdes da
literatura. Desta forma, o objetivo deste trabalho foi propor estratégias para a reducdo do modelo
matemadtico do biorreator tornando-o menos complexo para uma futura otimiza¢do de parametros por
técnicas cldssicas de regressdo nao linear.

2. MATERIAIS E METODOS

2.1 Dados Experimentais

Os dados experimentais utilizados neste trabalho foram obtidos por Pulitano (1994) operando
um reator tubular de leito fixo mostrado esquematicamente na Figura 1. O reator consiste de quatro
estdgios e trés separadores externos gés-liquido. No interior dos separadores hd um mecanismo de
controle automatico do nivel de liquido andlogo a um sistema vélvula-bdia. O reator e os separadores
foram mantidos submersos em um banho termostatico a temperatura de 30°C. As células de levedura
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Saccharomyces cerevisiae foram imobilizadas em gel de pectina citrica resultando em pellets de 3,0 a
3,5 mm de diametro. As entradas dos estdgios foram bloqueadas com rolhas de borracha para evitar a
saida dos pellets bem como a entrada de d4gua no reator. As ligagdes entre os separadores e 0s estagios
foram feitas por meio de mangueiras de silicone. Caldo de cana-de-agicar foi alimentado
continuamente na base do reator.

= Veio fermentado

Alimentaciao de meio » k }H( ] # Dreno

Figura 1 — Desenho esquematico do biorreator tubular de leito fixo multiestdgio com separadores externos gas-
liquido: 1-Entrada e saida de pellets; 2-Separador gas-liquido; 3-Sensor indutivo; 4-Saida de CO,; 5-Retirada
de amostras; 6-Fluxo de liquido fermentado com CO,; 7-Fluxo de liquido sem CO,.

Os ensaios realizados por Pulitano (1990) permitiram a obtencdo dos perfis axiais de
concentracdo de substrato e etanol em regime transiente e estaciondrio para duas diferentes vazdes e
concentracdes de substrato na alimentacao.

2.2 Modelo Matematico Reduzido

Modelagem da fase sélida (particula): Foi desenvolvido um modelo reduzido para a particula devido a
uma andlise preliminar indicar que a resisténcia a transferéncia de massa interna a particula €
desprezivel, pois o valor do fator de efetividade manteve-se muito préximo de um em todo o
biorreator nas condi¢des operacionais do processo, podendo-se, desta forma, desprezar os gradientes
de concentracdo no modelo da particula. Entretanto, um termo foi introduzido nas equagdes de
balanco de massa das espécies difundentes para garantir que substrato entrasse e etanol saisse da
particula.
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Com estas premissas bdsicas, as equacdes de balango de massa no interior da particula em
regime transiente sao dadas pelas seguintes equagdes:

dc . C c _
dtx =l Cp -1, 3 My = Hopix Cs — ( _C_i(Je KeCros 1, :deX (1)
K,c, +c, + > X
M X N KI
d&:km a(Cs —cg)=pgey 5 us = BX i )
dt ’ Yy/s
dc
d_::IuPCX_kaa(CP_CP) s Hp = Y5l 3)

onde os termos convectivos k, a(Cy—cs) e k, alc, —C,) representam o fluxo de entrada de
S P
substrato e o fluxo de saida de etanol na particula; k, e k, sdo os coeficientes de transferéncia de

massa para o substrato e para o etanol, respectivamente; 4, , U, M, , sdo as velocidades especificas
de crescimento, consumo de substrato e formacdo de produto, respectivamente; 1, € a velocidade
especifica méaxima de crescimento; r, € a taxa de morte celular, ¢, é a concentracio de
microrganismos no interior da particula; Cg € a concentragdo de substrato na fase fluida; cg € a
concentragdo de substrato no interior da particula; C, € a concentragdo de produto (etanol) na fase
fluida; ¢, € a concentra¢do de produto no interior da particula; K,, € a constante de saturacdo do
modelo de Monod; k, € a velocidade especifica de morte celular; m € a velocidade especifica de
consumo de substrato para manutencdo celular; Y, ,, e Y, s3o os coeficientes aparentes de
conversao de substrato em células e produto, respectivamente.

Modelagem da fase fluida: Para a modelagem da fase fluida aproximou-se o biorreator tubular por
uma cascata de N-CSTRs em série. As seguintes equagdes representam os balancos de massa de
substrato e etanol em cada estagio i da cascata de reatores:

dCS,. 0 ) . |
" ZS_‘G(CS,'—] _CS,- )_’7(7’5 )Sup (Tj si=1,......N @
dcC 0 ) I,
dtR B g_Vl,(CPi—l B CPi )+ YP/S”(FS )mp (Tj )
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onde Q € a vazdo volumétrica de alimentagdo; N € o nlimero de reatores a ser estimado; V, € igual ao

volume do reator tubular dividido por N; £ € a porosidade; 17 € o fator de efetividade; (?”S )mp € a

velocidade de consumo de substrato na superficie da particula.

Para cada unidade da cascata de reatores em série foram obtidas 5 equacOes diferenciais
ordindrias as quais representam os 3 balancos de massa na particula (microrganismos, substrato e
produto) e os dois balancos de massa na fase fluida (substrato e produto). No total tem-se 5xN
equagdes diferenciais ordindrias no tempo as quais foram integradas numericamente utilizando-se o
método de Runge-Kutta-Gill de 4* ordem com passo de integragdo varidvel.

2.3 Parametros utilizados na Simulacao

A Tabela 1 mostra os valores dos parametros e condi¢cdes experimentais utilizadas na
simulacdo do biorreator (Pulitano, 1990; Stremel, 1994). Nos itens onde ha dois valores, o superior
refere-se a operacdo com baixa concentracdo de substrato na alimentacdo e o inferior refere-se a

operacdo com alta concentracgao.

Tabela 1 - Parametros e condi¢des operacionais usados na simulacdo do biorreator

PARAMETROS CONDICOES OPERACIONAIS
Hmax =0459/g.h 1~ [0489/g oo |400x107 dm? /h
Ku=4429/L ™ loog/g ~ 49,4x107% dm® / h
K, =2160g/L 6140/l
_[003L/g _]0,0356 dm Cs, = {312’ 5g L (alimentagdo)
P~ 0,036L/g P 710,0366 dm ~ g
. cx; =21,09/L (particula)
cx=800g/L [ =19dm
- 0.00549/9.h | 4 _ 05 gm
0,0060g/g.h 0.304
0309g/g.h £ ={ ’
m:{osb‘g/gh 0299
~0 /g p; =1152,4 g/ dm®
0,022g/g
Yys = 1y =1980 g /(dm.h)
0,030g/g
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3. RESULTADOS E DISCUSSAO

Combinando-se as estratégias de reducdo do modelo da particula e do modelo
hidrodinamico do biorreator, desenvolveu-se um modelo alternativo muito menos complexo, mas
conservativo, o qual possibilitou a simulacdo do bioprocesso com um menor esforco
computacional.

As Figuras 4 e 5 mostram o desempenho da cascata de CSTRs em série em fungdo do
nimero de reatores empregados (N).
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Figura 4- Perfis de concentracdo de substrato e etanol na saida da cascata de reatores no regime
transiente para baixa concentrac¢do de substrato na alimentacao
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Figura 5- Perfis de concentragdo de substrato e etanol na saida da cascata de reatores no regime
transiente para alta concentragdo de substrato na alimentacio

Como pode ser observado, as previsdes do modelo reduzido para N=5 coincidem com aquelas
do modelo original tanto para baixa quanto para alta concentracdo de substrato na alimentagdo.
Assim, o biorreator tubular pode ser aproximado por uma cascata de 5 reatores de mistura em série
sem perda da capacidade preditiva do modelo reduzido, uma vez que as previsdes deste modelo
concordam bem com o comportamento dindmico da concentragdo de substrato e de etanol medidas
experimentalmente.
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4. CONCLUSOES

Foram propostas estratégias de reducdo de modelos matemdticos aplicadas a um processo
continuo de fermenta¢do alcodlica em biorreator tubular de leito fixo.

O modelo matematico original é bastante complexo e compreende equagdes diferenciais
parciais tanto para a fase s6lida quanto para a fase fluida, as quais surgem devido aos fendmenos de
difusdo-reacdo e dispersdo axial serem considerados na modelagem do processo.

As estratégias de reducdo aplicadas consistiram em desprezar os gradientes de concentragdo
no interior da particula e aproximar o biorreator tubular de leito fixo por uma cascata de N-CSTRs em
série de volume equivalente. Deste modo simplificou-se significativamente o modelo original,
reduzindo-se o sistema inicial de EDPs a um sistema de EDOs.

Do ponto de vista de modelagem matemadtica, a reducdo de complexidade foi bastante
significativa, pois se desenvolveu um modelo muito mais simples, mas conservativo, o qual pode ser
usado para estudos de estimacdo de parametros, controle e otimiza¢do do bioprocesso com um menor
esfor¢co computacional.
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