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RESUMO

O etanol ja esta no mercado ha algumas décadas como um substituto para
combustiveis fésseis e também vem sendo incorporado nas industrias quimicas como
matéria-prima. Para ampliar a presenca do etanol no mercado, € necessario ampliar sua
producao e o etanol de segunda geragao (E2G) € uma opgao que viabiliza o aumento da
producdo sem ampliacao da area plantada com cana-de-acucar. No entanto, o custo de
producdo de E2G ainda € um importante gargalo, particularmente o pré-tratamento do
material lignocelulésico e a produgédo de enzimas lignoceluloliticas. Nesse contexto, o
escalonamento de todo o processo — pré-tratamento, producao de enzimas e fermentagéo
alcodlica — é parte importante para viabilizagdo dessa tecnologia renovavel. O objetivo
deste projeto foi estudar a ampliagdo de escala de um processo de produgéo de coquetel
enzimatico lignocelulolitico (CEL) utilizando fungo filamentoso da espécie Trichoderma
harzianum através do estudo de variaveis de processo. Foi estudada a influéncia do
cisalhamento e da concentracdo de oxigénio dissolvido decorrente de diferentes
condigbes de agitacdo e aeragdo em fermentador de 2 L de volume util e seu impacto
sobre a produgédo do CEL e sobre a morfologia fungica. Foram realizadas medidas de
atividades enzimaticas do CEL produzido, concentragao de proteina, morfologia do micélio
fungico e viscosidade do meio fermentado, buscando-se correlacionar tais resultados com
as variaveis de processo testadas. Também foi realizada a caracterizagdo de
fermentadores de 2L e 100 L quanto a geometria e ao coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a). Estes resultados foram utilizados para propor duas
estratégias de escalonamento do processo de produgdo do coquetel enzimatico para
fermentador de 100 L e elucidar os parametros mais importantes para o escalonamento
deste tipo de bioprocesso. Os resultados de escalonamento da produg¢ao de CEL obtidos
utlizando a primeira estratégia, na qual foram empregados como critérios de
escalonamento a velocidade da extremidade do impelidor (vip) juntamente com a vazao
especifica de ar (¢ar), resultaram em aproximadamente 50% da produtividade para as
atividades enzimaticas avaliadas em relacdo a escala de 2 L. A segunda estratégia,
utilizando faixa de kLa constante como critério de escalonamento, apresentou resultados
melhores que a primeira estratégia, sendo equivalente a escala de laboratério para

atividade celulasica total. As demais atividades enzimaticas obtidas ainda foram inferiores



as obtidas em fermentadores de laboratério, no entanto o incremento obtido com a
segunda estratégia em relacdo a primeira foi expressivo para todas as atividades
avaliadas. Ainda assim, os resultados mostram a necessidade de se concentrar esforcos
em escalonamento de processos, especialmente os aerébicos com fungos filamentosos

que apresentam caracteristicas bastante desafiadoras.

Palavras-chave: Ampliagdo de escala; produgdo enzimatica; fungos

filamentosos; fermentacao submersa; etanol 2G.



ABSTRACT

Ethanol has been on the market for decades as a substitute for fossil fuels as
well as has also been incorporated in the chemical industry as a feedstock. In order to
increase the ethanol market size, it is necessary to increase its production and the second
generation ethanol (2GE) is an option that allows the increase of production without
expansion of the land use for sugarcane plantation. However, the production cost of 2GE
is still an important bottleneck, particularly the lignocellulosic pretreatment and enzyme
production steps. In this context, the whole process scale-up — pretreatment, enzyme
production and alcoholic fermentation — is an important step for the technological viability
of this renewable technology. The aim of this project was to study the production process
scale-up of lignocellulolytic enzyme cocktail using Trichoderma harzianum filamentous
fungi strains through the study of processes variables. It was evaluated the influence of
shear stress levels and dissolved oxygen concentration obtained by different agitation and
aeration rates during experiments performed in 2 L working volume stirred tank fermentors
and its impact on the enzymatic cocktail productivity and fungi morphology. Enzymatic
activities, protein content, fermented broth viscosity and morphology aspects were
evaluated aiming to correlate these results with process conditions. 2L and 100 L
fermentors geometry characterization and volumetric oxygen transfer coefficient (kLa)
determination were also performed. These results were used to design two scale-up
process strategies to produce the enzymatic cocktail at 100 L working volume stirred tank
fermentor and understand the most important parameters for the scale-up to this
bioprocess. The scale-up results achieved for enzymatic activities with the first strategy, in
which were used impeller tip speed (vip) and specific air flow (¢ar) as scale-up criteria,
resulted in approximately 50% of the enzymatic activities obtained at the 2 L fermentor.
The second scale-up strategy, performed with constant range of kLa as scale-up criterion,
was better than the first one, reaching the same total cellulasic activity obtained at the 2 L
fermentor. The other enzymatic activities remained lower than those obtained at lab scale,
but the activity increment obtained with the second strategy in comparison with the first one
was significant for all the enzymatic activities. Even so, the results show the importance of
applying resources to process scale-up, particularly for the aerobic bioprocesses with

filamentous fungi, which present challenging characteristics.



Key words: Process scale-up; enzymatic production; filamentous fungi;

submerged fermentation; cellulosic ethanol.
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1 INTRODUGAO

Nas ultimas décadas observou-se um forte crescimento de iniciativas voltadas
para substituicdo de fontes de energia fosseis por fontes renovaveis e sustentaveis de
energia, principalmente devido as mudangas climaticas que estdo cada vez mais
evidentes e sdo associadas ao aumento de catastrofes naturais e alteragées importantes

em muitos ecossistemas.

Ha fortes evidéncias cientificas (Stocker et al., 2013) indicando que o homem
vem acelerando as mudangas climaticas e aumentando os prejuizos ao meio ambiente
com o uso de combustiveis fosseis, ja que estes emitem gases causadores do efeito estufa
(GEE), como dioxido de carbono (CO2) e metano (CHa4), por exemplo. Entre os GEE, o
CO:z2 é o principal responsavel pelo efeito estufa ja que, mesmo outros gases tendo maior
potencial de retengéo de calor (clorofluorcarbono, éxido nitroso e CH4), a emissao de COz2

¢é feita em quantidade muito superior quando comparada aos demais GEE.

As fontes renovaveis — plantas, algas e microrganismos, por exemplo — tém a
grande vantagem de promoverem o reciclo de carbono em um curto espago de tempo.
Transformam carbono que esta presente na atmosfera na forma de CO2 em biomassa
estrutural (celulose, hemicelulose, lignina, pectina, entre outros) ou em substéancias de
reserva como lipidios e carboidratos, os quais sdo acumulados no interior de suas células
ou em estruturas especificas para esta fungao. Muitas destas fontes organicas podem ser
utilizadas direta ou indiretamente para obtengéo de energia e, ao fim do ciclo, voltam para
a atmosfera em forma de COz2. Assim, se desconsiderarmos as maquinas e equipamentos
utilizados para a produgéo e processamento destas biomassas — muitos dos quais utilizam
energias fosseis para seu funcionamento —, o carbono fixado pelas fontes renovaveis é
igual ao carbono emitido, ndo havendo aumento de COz2 na atmosfera ao longo do tempo.
Com a evolugédo tecnoldgica, é de se esperar que as maquinas utilizadas para a produgéo
e processamento destas biomassas também usem energias de fontes renovaveis e,

portanto, ndo haja emissdes nestas etapas.

Mesmo com inumeros aspectos socioambientais contrarios ao uso de
combustiveis fosseis, paises com grande importancia econdmica no cenario mundial,

como Estados Unidos e Brasil, ainda adotam ou adotaram recentemente politicas que
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favorecem o uso das fontes de energia fosseis e, como consequéncia, diminuem a
atratividade econémica de fontes renovaveis. Um exemplo de retrocesso recente foi a
saida dos Estados Unidos do Acordo de Paris, deixando clara a vontade de um dos paises
com maior importancia econdmica do mundo em nao cooperar com os demais paises na
luta contra as alteragdes climaticas. Ja em ambito nacional, observamos nos ultimos anos
uma diminuigdo do consumo de etanol combustivel em comparagdo ao consumo de

gasolina a partir de 2009, como pode ser observado na Figura 1.1.

Figura 1.1. Consumo de etanol combustivel em relagdo ao consumo de gasolina C no Brasil de
2000 a fevereiro de 2017 (Elaboracao prépria a partir de dados da ANP, 2017).
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Figura 1.2. Prego em ddlar do barril de petréleo Brent de 2000 a 2017 (IFC Markets).
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O consumo de etanol cresceu até 2009, impulsionado principalmente pelo
aumento de carros flex fuel em circulagdo e pelo crescente preco mundial do petréleo
(Figura 1.2), cenario em que o etanol péde ser vendido a pregos vantajosos ao consumidor

em relagéo ao prego da gasolina (preco do etanol deve ser menor que 70% do prego da
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gasolina, devido a menor densidade energética do etanol) e ao mesmo tempo ser lucrativo
ao produtor. Naquele ano, cerca de 80% dos carros flex fuel eram abastecidos
prioritariamente com etanol. Porém, em 2012, quando o preco internacional do petrdleo ja
havia voltado a patamares préximos ao seu pico histérico apés uma grande queda entre
2008 e 2009, apenas 27% daqueles veiculos continuavam a utilizar etanol na maior parte
do tempo. Este revés se deu principalmente por trés fatores: (i) falta de politicas sistémicas
e de longo prazo para o setor de etanol que propiciasse um minimo de seguranga para o
produtor e que trouxesse maior estabilidade aos precos praticados; (ii) utilizagdo da
gasolina por parte do governo federal como elemento de politica econémica para controle
da inflagdo, mantendo a gasolina a pregos consideravelmente mais baixos que o prego
deste combustivel no mercado internacional, especialmente a partir de 2011; (iii) queda
na produtividade dos canaviais, impactada pela crise de 2008 que reduziu crédito,
aumentou os custos de producdo e, por consequéncia, reduziu investimentos na
renovacao dos canaviais. Também, coincidiu com o periodo de intensificacdo da
mecanizagao para colheita e plantio, o que contribuiu para a queda de produtividade no

campo devido ao maior trafego de maquinas pesadas no campo. (BBC Brasil, 2013).

Assim, o volume relativamente baixo de etanol combustivel comercializado
atualmente no Brasil em comparagao a gasolina € o resultado negativo causado por uma
série de equivocos politicos que desfavoreceram o etanol no mercado interno juntamente
com um cenario global com baixos pregos do petréleo, especialmente a partir de 2015. No
entanto, o Brasil tem a oportunidade de utilizar o clima favoravel, a disponibilidade de
grandes areas de terras subutilizadas e a tecnologia ja4 desenvolvida e em
desenvolvimento no pais para ampliar a participagdo do etanol no mercado interno e
externo. Este é um importante passo para que o Brasil cumpra o Acordo de Paris firmado
entre representantes dos principais paises do mundo durante a 212 Conferéncia das
Partes da ONU (COP 21, 2015), cujo principal objetivo € a diminuigdo da emissao de
gases de efeito estufa para desacelerar as consequéncias negativas causadas pelo

homem ao meio ambiente.

Nesta direcao, recentemente foi langcada pelo Governo Federal uma proposta
para o Programa RenovaBio com o objetivo de incentivar a produgéo de biocombustiveis
(etanol, biodiesel, biogas e bioquerosene de aviagcdo) no pais, tendo em vista os

compromissos assumidos no Acordo de Paris. Para isso, o Programa visa assegurar
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previsibilidade para a participagdo dos biocombustiveis no mercado, promover a geragéo
de investimentos e empregos e promover a competitividade do Brasil no mercado

internacional de biocombustiveis (Delgado et al., 2017).

Uma informacao de grande relevancia da estimativa de ganhos ambientais do
etanol em relacao a gasolina é a grande redugéo de emissdes resultante da substituicao
da gasolina pelo biocombustivel. Segundo Wang et al. (2007), o etanol brasileiro de
primeira geracao reduz as emissdes em 78% em comparagao com a gasolina. Ja o etanol
de segunda geracao tende a ter resultados ainda melhores, chegando a redugéo de 86%
das emissdes. Apenas como comparagao adicional, o etanol de milho produzido pelos
Estados Unidos tem apenas 19% de redugéao de emissdes, mostrando que o Brasil tem
grande potencial para liderar a consolidagao global dos biocombustiveis, em especial do
etanol.

Neste contexto, a producdo de etanol de segunda geracdao (E2G) vem se
tornando cada vez mais uma alternativa interessante do ponto de vista técnico e
econdmico para a substituicdo dos combustiveis fésseis por biocombustiveis. Para sua
producgao, utiliza-se biomassa lignocelulésica proveniente especialmente de subprodutos
agroindustriais, como bagaco e palha de cana-de-agucar, casca de arroz e de trigo,
sabugo e palha de milho, bagago de sorgo sacarino, gramineas e residuos florestais. No
Brasil, uma vez que a cana-de-agucar € a matéria-prima predominante para producao de
E1G, é natural que os subprodutos da cana-de-agucar sejam os mais utilizados para
estudos, bem como nas primeiras plantas de produgao de E2G (Bon et al., 2008; Milanez
et al., 2015). Além da abundéncia de matéria-prima presente nas usinas de E1G, outro
fator importante para a viabilidade técnico-econémica do E2G € a possibilidade de se
realizar a integragao energética das usinas de E1G e E2G. Uma das grandes vantagens
da inclusdo do E2G é a possibilidade de se aumentar a producéo de etanol em litros por
hectare de cana-de-acgucar plantada, diminuindo a necessidade de ampliacdo de area
plantada para a expansédo do mercado de etanol, deixando disponivel mais area de terra
para a expansao de outras culturas que podem ser utilizadas para producao de alimentos

ou outros biocombustiveis, por exemplo.

A utilizacdo dos subprodutos da industria sucro-energética pode resultar,
dependendo da otimizagéo do ciclo energético das destilarias, em aumento da produgao

de etanol de até 50% em relagcdo aos niveis atuais sem aumento da area plantada de
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cana-de-agucar (IPT, 1990; Macedo, 2005). Ha projegdes que indicam um aumento ainda
maior, de 70% até 2030, o qual considera ganhos de rendimento e produtividade da

tecnologia e inclusao de outras biomassas, como a cana energia (Milanez et al., 2015).

A producao de E2G envolve uma série de etapas. As principais delas sao: pré-
tratamento da biomassa lignocelulésica para exposicdo de seus polissacarideos
constituintes a agdo das enzimas envolvidas na etapa seguinte, a hidrélise enzimatica.
Esta etapa, por sua vez, promove a liberagdo dos acgucares que constituem os
polissacarideos da biomassa através da agcao de um coquetel enzimatico composto por
uma série de enzimas que atuam sinergicamente na degradagao da biomassa, liberando
acucares. Estes carboidratos sao liberados nas formas monoméricas e posteriormente
enviados para a etapa de fermentacao alcoodlica, na qual sdo utilizadas leveduras para

transformar os agucares em etanol.

O coquetel enzimatico, responsavel pela hidrolise da biomassa, € produzido
usualmente por fungos filamentosos em fermentagéo submersa, cujo processo tem como
principais caracteristicas ser aerdbico, apresentar alteragdes de viscosidade ao longo do
tempo e ser mais afetado por cisalhamento em comparacao a leveduras e bactérias. Os
coquetéis enzimaticos utilizados atualmente pela industria para hidrélise de materiais
lignoceluldsicos s&o produzidos por poucas empresas multinacionais, como Novozymes
e DSM. Estas empresas ja estdo ha décadas investindo no desenvolvendo destes
coquetéis e regularmente langcam coquetéis mais avangados que apresentam melhor
desempenho que os coquetéis anteriores frente a diferentes materiais lignocelulésicos. No
entanto, por serem poucas as empresas que dominam esta tecnologia, tiram vantagem

econdmica de sua posicao.

Pensando em maior competitividade e, consequentemente, menor preco do
E2G ao consumidor final, € importante que o Brasil viabilize 0 aumento nos investimentos
para o desenvolvimento de coquetéis enzimaticos lignoceluloliticos visando a produgéo de
biocombustiveis e outros produtos. Este desenvolvimento precisa compreender tanto os
aspectos de ciéncia basica — responsavel pela descoberta de novas enzimas ou
melhoramento de enzimas ja conhecidas, conduzindo as pesquisas em pequena escala
— como também os aspectos de transferéncia das tecnologias criadas em laboratério até

a escala produtiva.
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No que se refere a ciéncia e desenvolvimento de tecnologia em pequena
escala, o Brasil estda desenvolvendo um bom trabalho nas universidades e centros de
pesquisa com grande abrangéncia tematica e linhas de financiamento para fomentar de
forma razoavel tais pesquisas. No entanto, no que se refere a transferéncia de tecnologia
para o setor produtivo, o Brasil ainda precisa melhorar muito sua atuacdo em todas as
areas, aproximando a ciéncia e a industria. Esta é uma critica constante e generalizada
ao Brasil, ja que em 2017 novamente decepcionou e ocupou apenas a 692 colocagao entre
127 paises analisados pelo indice Global de Inovacdo, divulgado pela Universidade
Cornell da Suiga, atras de paises economicamente muito menos relevantes no cenario
mundial (Agéncia de Noticias CNI, 2017).

Na area de ampliacao de escala da producao de coquetel enzimatico em que
este trabalho esta inserido, ha poucos trabalhos publicados, mesmo considerando a
producao cientifica e tecnoldgica mundial. Este tema é critico por envolver uma série de
caracteristicas de processo, como utilizagdo de fungos filamentosos que possuem certa
sensibilidade a cisalhamento e, ao mesmo tempo, demanda de oxigénio relativamente alta
em determinadas fases do processo. Também ha alteragdes reoldgicas e uso de fontes
de carbono sélidas que dificultam a conducao do processo, principalmente em relagao a
transferéncia de massa. Por estes motivos, € importante que mais conhecimento a
respeito deste tema seja gerado e difundido, de forma a subsidiar melhorias tecnoldgicas
na area de biocombustiveis e, por fim, possibilitar a implantacdo de novas unidades

industriais ou ampliagdo de unidades existentes.
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2 OBJETIVO

O objetivo geral deste trabalho é propor condigdes viaveis para realizagao da
ampliacao de escala de processo de producédo de CEL partindo de fermentador de 2 L
para fermentador de 100 L utilizando linhagens de fungos filamentosos da espécie

Trichoderma harzianum.
Os objetivos especificos inseridos neste contexto s&o:
1. Caracterizagéo de biorreatores de 2 L e 100 L quanto a geometria e ao kLa;
2. Producgao de CEL por fermentagdo submersa em batelada:

a. Comparacao dos resultados de produtividade de CEL de cultivos
realizados em fermentadores de 2L utilizando dois tipos de
impelidores (Rushton e pas inclinadas) e velocidade de agitacao de
200 a 600 rpm;

b. Comparagdo entre as linhagens de Trichoderma harzianum:
linhagem P49P11 (cepa selvagem) e linhagem mutante obtida em
projetos complementares realizados no grupo de pesquisa
UNICAMP/CTBE. Cultivos realizados em fermentadores de 2 L para
escolher a linhagem mais adequada para o escalonamento do
processo em termos de produtividade do CEL e aspectos
relacionados a viabilidade técnica para realizagdo da ampliacao de

escala;

c. Proposicéo e validagao de critérios de ampliacdo de escala para
producéo de CEL em fermentador de 100 L.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A necessidade continua e crescente de energia demandada pela sociedade e
as graves mudangas climaticas que sao cada vez mais evidentes em muitas regides e
ecossistemas faz crescer a importancia de solugdes para fornecimento de energias
limpas, provenientes de fontes renovaveis e nao poluidoras do meio ambiente. A eficiéncia
na produgao energética € fundamental tanto no aspecto ambiental, para a redugao de uso
de recursos e diminuicdo das emissdes de GEE, como também no aspecto econdémico,
fornecendo vantagens competitivas as empresas com melhor desempenho. Os materiais
lignoceluldsicos sao alternativas muito interessantes para a produgdo sustentavel de
diversas formas de energia, como térmica, elétrica e combustiveis liquidos e gasosos. O
etanol se apresenta como uma 6tima opgéo para substituicdo da gasolina, por exemplo,
mas também possui uma aceitagdo crescente na industria quimica como matéria-prima
para a produgao de polimeros plasticos e outros produtos. O etanol de segunda geragéo
€ uma alternativa para aumentar a oferta de etanol, colaborando para que a matriz

energeética se torne mais sustentavel.

3.1 Etanol de segunda geragao

Para que os materiais lignocelulésicos sejam convertidos a etanol, os
polimeros constituintes da biomassa, celulose e hemicelulose, devem ser convertidos em
seus mondmeros, acgucares fermentesciveis de seis carbonos (hexoses, C6,
principalmente D-glicose) e cinco carbonos (pentoses, C5, principalmente D-xilose e L-

arabinose).

A rota mais tradicional desta conversdo baseia-se em pré-tratamento fisico-
quimico da biomassa que tem como principal fungdo a desconstrucdo da estrutura
lignoceluldsica pela remogao da hemicelulose e parte da lignina. Também promove a
abertura das cadeias de celulose para viabilizar a etapa de hidrolise enzimatica, na qual o
coquetel enzimatico lignocelulolitico (CEL) precisa ter acesso as cadeias de

polissacarideos a fim de hidrolisa-las até seus mondmeros constituintes.

A etapa de hidrélise enzimatica deve ser realizada preferencialmente com altas
cargas de sélido (15% a 30% m/m) para diminuir tamanho e/ou o numero de reatores

destinados a esta etapa, de forma a diminuir o custo necessario para instalagao. Também,
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€ necessario utilizar coquetéis enzimaticos eficientes e baratos que possibilitem obter boas
conversoes (50% a 70%) dos polimeros de celulose e hemicelulose até seus mondmeros
constituintes em tempos razoaveis. Neste sentido, avaliagdes econbmicas do processo
global de E2G podem indicar se é mais interessante realizar hidrolises enzimaticas com
tempos mais curtos ou buscar maximizar a conversao. Na primeira hipotese, se obtém
conversdes ligeiramente menores, porém o numero de reatores necessarios para
processar 0 mesmo volume de material lignoceluldsico € menor. Na segunda hipotese, a
conversdo € maximizada, diminuindo a necessidade de concentracdo deste licor para
obtencdo de um vinho fermentado com uma determinada concentragao de etanol e, por
consequéncia, diminuindo o gasto energético nos evaporadores. Diminui também a
quantidade de material a ser destinado para a produ¢ao de uma mesma quantidade de
E2G, ja que esta se aproveitando uma fragdo maior do agucar contido na biomassa para
obtencéo de etanol. Ao final da hidrélise enzimatica, os sélidos remanescentes podem ser
enviados para as caldeiras a fim de, juntamente com uma parte do bagago e/ou palha de
cana-de-agucar, gerar vapor e energia elétrica de forma a suprir as necessidades da usina

e possibilitar aumento de receita com a venda de energia elétrica excedente.

As correntes de carboidratos monoméricos geradas a partir do pré-tratamento
e da hidrdlise enzimatica do material lignocelulésico podem passar por separagao solido-
liquido e/ou destoxificacdo, se necessario, para serem posteriormente fermentadas a
etanol. Os agucares C6 s&o facilmente fermentados por leveduras convencionais do
género Saccharomyces, utilizadas comumente nas usinas de primeira geragéo para
producéo de etanol. Ja os agucares C5 podem ser fermentados a etanol por leveduras
geneticamente modificadas ou por outros géneros de leveduras que naturalmente
consomem C5, como algumas dos géneros Spathaspora e Scheffersomyces, entre outros
(Mosier et al., 2005; Milanez et al., 2015; Kuyper et al., 2005; Hou, 2012).

3.2 Fungos filamentosos e o coquetel enzimatico lignocelulolitico (CEL)

Fungos filamentosos tém papel central na produgéo de etanol de materiais
lignoceluldsicos. Este grupo de microrganismos tem sido tradicionalmente utilizado para
producdo de coquetel enzimatico lignocelulolitico (CEL) para hidrélise dos principais

componentes da celulose e da hemicelulose, justamente por ja produzir naturalmente um
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coquetel praticamente completo, sendo eventualmente necessario incluir poucas enzimas
acessorias ou aumentar a quantidade de algumas enzimas que estejam presentes em

proporcao menor que o ideal.

Os principais produtores de hidrolases sao linhagens selvagens ou
modificadas de fungos filamentosos (Aspergillus sp., Penicillium sp., Trichoderma sp.,
Humicola sp.) (Kadam, 1996; Lynd et al., 2002; Bon et al., 2008), embora linhagens
geneticamente modificadas das leveduras Pichia pastoris (Damaso et al., 2003; Jahic et
al.,, 2006; Thongekkaew et al., 2008), Saccharomyces cerevisiae (Qin et al., 2008) e
Kluyveromyces sp. (Hong et al., 2007) também sejam potenciais produtoras de hidrolases.

As hidrolases responsaveis pela despolimerizacdo dos materiais
lignoceluldsicos ou da polpa de celulose podem ser divididas em dois grandes grupos:
celulases e hemicelulases. Celulases formam um grupo de enzimas que catalisam
sinergicamente a hidrolise da celulose e podem ser classificadas em trés grandes grupos:
endoglicanases (ED, EC. 3.2.1.4.); celobiohidrolases (CBH, EC. 3.2.1.91) e B-glicanases
(BG, EC. 3.2.1.21). As ED atacam internamente e randomicamente as cadeias da celulose
gerando oligossacarideos. As CBH atacam as extremidades das cadeias da celulose
formando celobiose ou celotriose (dissacarideo e trissacarideo, respectivamente,
compostos por unidades de glicose ligadas por ligagdes covalentes nas posigoes 3 1-4).
Pela especificidade de ataque aos terminais da cadeia de celulose elas também s&o
conhecidas como exoglicanases. As BG hidrolisam celobiose e outros celo-

oligossacarideos de cadeia curta até D-glicose (Thongekkaew et al., 2008).

A familia das hemicelulases é complexa e contempla varias enzimas dos
grupos endoxilanase, exoxilanase e esterase que hidrolisam a hemicelulose em seus
principais carboidratos: xilose, arabinose, manose, glicose e galactose (Jeffries, 1994;
Wyman, 1996).

Trichoderma reesei tem sido o microrganismo de escolha para produgao
industrial de celulases (Wyman, 1996; Ellila et al., 2017). Varias empresas comercializam
ou ja comercializaram complexos enzimaticos lignoceluloliticos que foram provavelmente
baseados neste microrganismo (Celluclast 1.5L, Cellic CTec, Cellic CTec2 e Cellic CTec3
da Novozymes A/S, Dinamarca; Accellerase 1000TM da Genencor-Danisco, EUA;
Celloviridin G20 da Berdsky Fermentation Plant, Russia; BioAce da Dyadic

International, Inc., EUA). Entretanto, outros sistemas parecem possuir perfis de celulases
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mais adequados, ja que o equilibrio entre as principais enzimas deste complexo —
celobiohidrolases, endoglicanases, B-glicosidase, xilanases, principalmente — deve ser
considerado para conversao adequada dos polissacarideos de biomassas pré-tratadas a
carboidratos fermentesciveis (Merino e Cherry, 2007). Martins et al. (2008) compararam
diversas atividades dos complexos celulasicos de T. reesei (Celuclast 1.5L, Novozymes)
e P. echinulatum, concluindo que o segundo possui um complexo celulasico mais

balanceado, especialmente por produzir maior quantidade de B-glicosidase.

Mais recentemente, Delabona et al. (2012a) isolaram uma linhagem selvagem
identificada como Trichoderma harzianum P49P11 que apresentou resultados de
produtividade de complexo lignocelulolitico promissores, além de também apresentar
equilibrio entre as principais enzimas produzidas (endoglucanase, celobioidrolase, (-
glicosidase e xilanase). Desde entao, este fungo € um dos focos de estudo do grupo de
producdo de enzimas do Laboratério Nacional de Ciéncia e Tecnologia do Bioetanol
(CTBE) com a utilizagdo de diferentes substratos, condi¢des de cultivo, suplementagéo
com enzimas acessorias e técnicas de mutagcdo genética, a fim de melhorar a
produtividade do complexo enzimatico e eficiéncia deste complexo frente a materiais
lignoceluldsicos pré-tratados (Delabona et al., 2013a, Delabona et al., 2013b, Costa, 2017,
Costa et al., 2016).

E reconhecido que a producdo do coquetel enzimatico é fator chave para
desenvolvimento da tecnologia de produgao de E2G, ja que seu custo de produgao esta
consideravelmente vinculado ao prego daquele insumo, podendo representar de US$ 0,06
a US$ 0,38 por litro de etanol produzido (Himmel et al., 1999; Galbe et al., 2007; Klein-
Marcuschamer et al.,, 2012; Milanez et al., 2015; Johnson, 2016). Portanto, para a
aplicacao destas enzimas em processos de producdo de E2G, ainda ha importantes

desafios a serem vencidos, especialmente no que diz respeito a custos de producao.

Himmel et al. (1999) publicaram uma revisdo onde apontam os principais
gargalos da producao de celulases no contexto da producao de bioetanol a partir de
materiais lignocelulosicos. Na simulagéo de custos de produgao realizada, os seguintes
parametros de producdo de celulases foram considerados: processo em batelada
utilizando-se celulose como fonte de carbono, produtividade de 75 FPU/L.h e fator de
conversao da ordem de 200 FPU/g de fonte de carbono. Segundo aqueles autores, o

custo de etanol deve ser minimizado com produtividades da ordem de 200 a 250 FPU/L.h.



27

Estudo econdmico realizado por Pradella et al. (2009) corrobora este resultado de
produtividade, como pode ser observado na Figura 3.1, no qual foram avaliados os custos
de producgéo de CEL in house, ou seja, com a unidade de produ¢ao de enzimas localizada
dentro da usina. Concluiu-se que produtividades acima de 150 FPU/L.h sao desejaveis e

resultariam em custo de produgéo de CEL abaixo de US$ 0,10/L de etanol produzido.

Figura 3.1. Variagdo do custo da enzima e custo relativo da enzima/L etanol produzido em
relagdo a produtividade enzimatica (poténcia = 2,0 kW/m?3; producao de etanol =
106 L/dia) (Pradella et al., 2009).
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Esta mesma faixa de custo de producao de enzimas é utilizada no estudo
publicado por Milanez et al. (2015), que utilizam de US$ 0,13 a US$ 0,06 por litro de etanol
para cenarios de curto (5 anos) e longo prazo (15 anos), respectivamente, o que
representa aproximadamente 25% do custo total de producdo de E2G para ambos os

cenarios.

3.3 Fisiologia do bioprocesso

A producao de enzimas lignoceluloliticas pode ser realizada em fermentagéo
submersa (FS) ou em estado sdlido (FES). A FES apresenta algumas vantagens em
relacdo a FS, como alta produtividade, maior estabilidade do produto, menor repressao
catabdlica e baixo custo de producdo. No entanto, também apresenta dificuldades
importantes, principalmente relacionadas ao escalonamento do processo e a separagéao

e purificacdo do produto. Estudos que abordam tipos de reatores capazes de realizar
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adequadamente o escalonamento de processos estdo ainda em fase inicial. Neste
sentido, aspectos de transferéncia de massa e de energia sdo os principais desafios a
serem superados. Ja a separacdo ou purificagdo das enzimas para aplicacdo em
producéo de etanol 2G possivelmente pode ser suprimida, utilizando-se diretamente o
meio fermentado para a hidrolise enzimatica do material lignocelulosico. Portanto, para
esta area tecnologica, a purificacdo apresenta um menor desafio a ser superado. Assim,
o principal gargalo da FES é o escalonamento do processo fermentativo, ja que ainda nao
€ possivel conduzir este tipo de processo de forma eficiente e em escala industrial
compativel com o tamanho do mercado, especialmente visando a produgéo de etanol 2G.
Por este motivo, a grande maioria dos processos industriais utiliza FS para produgéo

enzimatica em larga escala (Holker e Lenz, 2005; Singhania et al., 2009).

Os biorreatores FS se caracterizam por possuirem uma fase abiética composta
em grande parte por agua na qual estdo dissolvidos ou suspensos 0s componentes do
meio de cultura (fontes de carbono, sais de nitrogénio, fosforo, magnésio etc), oxigénio
dissolvido (OD) e produtos do metabolismo excretados pelas células (CO2 e outros gases,
alcoois, acidos organicos, proteinas, etc), além de uma fase bidtica composta pelas
células microbianas. O meio de cultura e o biorreator podem ser esterilizados em conjunto
ou separadamente e o biorreator, apds ajustadas suas condi¢gdes de processamento (pH,
temperatura, concentragéo de OD, agitacao e aeragao), € inoculado com uma populagéao
de microrganismo denominada de indculo ou semente, que corresponde a cerca de 2% a

10% da massa de microrganismos a ser produzido.

O processo é operado em modo batelada ou em batelada alimentada. Neste
caso, o aporte intermitente ou continuo de indutores de sintese, fontes de carbono ou de
outros componentes do meio de cultura é realizado ao longo do cultivo. Ha fontes de
carbono que servem principalmente para crescimento celular, como € o caso, por
exemplo, da sacarose e do glicerol. Por outro lado, ha materiais que servem tanto para
crescimento microbiano como também para indugéo da sintese enzimatica, como é o caso
de materiais celulésicos ou lignocelulésicos modificados a partir de diferentes biomassas
vegetais. Tais modificacdes séo realizadas normalmente por tratamentos fisico-quimicos
a fim de permitir o acesso das enzimas as cadeias poliméricas para a liberacdo de

agucares que sao consumidos pelos microrganismos.
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O ajuste do valor de pH e temperatura ao valor do set point é feito
automaticamente. Também, por se tratar de um bioprocesso aerdbico, os niveis de
agitacao e aeracgao sao alterados durante o processo para manutengéo dos niveis de OD
em condicbes adequadas. Ocasionalmente se faz necessaria a suplementagdo com
oxigénio puro, sobretudo nos bioprocessos com fungos filamentosos e os que utilizam

cultivo a alta densidade celular (Lee, 1996; Riesenberg e Guthke, 1999).

3.4 Agitagao, aeracao e concentragao de oxigénio dissolvido

A producgado de celulases em biorreatores € dependente de uma série de
variaveis ambientais que sao controlaveis em maior ou menor nivel. Entre elas podemos
destacar a temperatura, o pH, a concentracao de OD no meio fermentativo e a tenséo de

cisalhamento imposta pelos impelidores as células dos microrganismos.

Lejeune e Baron (1995) realizaram estudos utilizando lactose e Avicel
(basicamente composta por celulose) como fontes de carbono para investigar os efeitos
da agitagédo na produgéo enzimatica de Trichoderma reesei mantendo a concentragéo de
oxigénio a 30% da saturagéo. As agitagdes utilizadas corresponderam a velocidade da
extremidade do impelidor (vip) de 0,9 a 2,7 m/s. Os resultados mostraram que, utilizando
Avicel como substrato, o crescimento microbiano e a producédo de enzimas sao limitados
pela hidrolise de Avicel, enquanto que utilizando lactose como fonte de carbono, o
crescimento microbiano seguiu um perfil semelhante nas diferentes agitagcdes, mas a
producao de enzima foi fortemente afetada pela agitacdo, apresentando uma forte queda
em condi¢cdes de maior agitagdo. Isso sugere uma relagado entre a menor produgao de

celulases e a maior destruigdo das hifas.

A tensdo de cisalhamento causada pela agitacdo pode influenciar
negativamente a producdo do coquetel enzimatico. Contudo, deve-se utilizar um nivel
minimo de agitacdo que possibilite a manutengdo do OD em no minimo 10% ou 20% da
saturacdo com ar para manutencao da viabilidade celular e producéo do CEL sem que
seja atingida a concentragéo critica de oxigénio para o microrganismo (Lejeune e
Baron,1995).

O fornecimento de oxigénio no decorrer de todo o cultivo aerdbico se faz

necessario pela baixa solubilidade do oxigénio em meio aquoso, cuja concentragéo
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costuma ser entre 5 a 7 mg de O2zL. Neste sentido, a Lei de Henry propde uma relagao
entre a concentragéo de oxigénio dissolvido no equilibrio (solugédo saturada) e a pressao

parcial do oxigénio no gas, representada na Equacao 1.
C, = H.p, (1)

Onde: Cs é a concentracao de oxigénio na saturagéo

H é a constante de Henry

pg € a pressao parcial do oxigénio na fragao gasosa, sendo:

Pg = X02.P

xo02 € a fragdo molar do oxigénio no gas

P é a presséo total do gas

Os solutos gasosos, diferentemente dos solutos solidos, possuem menor
solubilidade em agua conforme a temperatura aumenta. Também, a presenca de outras
substancias dissolvidas diminui a solubilidade do oxigénio no meio, o que de fato acontece
nos bioprocessos devido a presenga de nutrientes e sais no meio de cultura. Nestes casos,
0 que se altera na equacgédo 1 € a constante de Henry, a qual, portanto, é dependente da
temperatura e da concentragdo de outras substancias dissolvidas.

Ainda a partir desta equacao 1 é possivel concluir que o aumento da pressao
parcial do oxigénio na fragdo gasosa (pg), seja por enriquecimento de oxigénio no ar de
entrada ou por aumento da pressao do reator, resulta proporcionalmente em aumento da
concentragdo de oxigénio na saturagéo (Cs). Estas sdo estratégias adotadas para,
juntamente com aumento de agitagao e aeragao, manter a transferéncia de oxigénio em
nivel adequado (Schmidell, 2001).

3.5 Escalonamento de processo para producao de CEL

A ampliagéo de escala de processos fermentativos foi identificada como um
aspecto crucial na biotecnologia na década de 40 durante a produgdo de penicilina em
escala industrial. Durante o escalonamento de processos espera-se obter rendimentos,

reprodutibilidade e qualidade do produto iguais ou melhores em comparagéo as escalas
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menores. No entanto, o que se costuma observar sdo uma série de dificuldades que
acompanham a transferéncia do processo para escalas industriais. No geral, o aumento
do tamanho de reatores € acompanhado pelo aumento do tempo de mistura, causado
principalmente pelo aumento da coluna de liquido. Em um processo em batelada
alimentada, por exemplo, no qual os nutrientes s&o alimentados pela parte superior do
reator e o oxigénio pela parte inferior, a parte superior se mantém mais rica em nutrientes
e pobre em oxigénio, enquanto que a parte inferior apresenta maior concentragéo de
oxigénio, porém é mais pobre em nutrientes. Tendo em vista que os microrganismos
circulam pelo reator, em um momento estdo em um ambiente com bastante nutriente e
pobre em oxigénio e em outro momento estdo em um ambiente em condi¢des contrarias.
Alteragbes constantes de ambiente pelas quais os microrganismos passam podem
ocasionar mudangas significativas em seu metabolismo, reduzindo o crescimento
microbiano e a produtividade geral do processo, além de aumentar a formagéo de
subprodutos (Schmidt, 2005).

Em escala de laboratorio, € possivel fornecer condigbes de homogeneidade e
transferéncia de massa adequadas aos microrganismos de forma relativamente facil e
eficiente. No entanto, conforme a escala de produgdo aumenta, também se torna mais
dificil a manutencao destas condi¢des. De forma a ilustrar as diferencas e semelhancas
observadas entre equipamentos de escalas diferentes, Li et al. (2016) realizaram
caracterizagoes de fermentadores de 1, 10, 100 e 800 L de volume util. Foi observado que
conforme o volume do fermentador aumenta, o tempo de mistura correspondente a
mesma velocidade da extremidade do impelidor (vip) também aumenta na grande maioria
dos casos. Este aumento é especialmente percebido entre os fermentadores de 1L e
100 L, como pode ser observado na Tabela 3.1, que apresenta valores de tempo de
mistura para fermentadores de 1 L, modelo DASGIP, e 100 L, modelo BioFlo 610, ambos

fabricados pela empresa Eppendorf.
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Tabela 3.1. Tempos de mistura para fermentadores de 1 L e 100 L. (Adaptado de Li et al., 2016).

Velocidade da extremidade Tempo de Mistura para Tempo de Mistura para
do impelidor, vip (m/s) Fermentador de 1L (s) Fermentador de 100 L (s)
0,6 10 39
1,2 8 30
1,8 5 26
2,8 4 20

No que diz respeito a transferéncia de oxigénio, € desejavel que os
fermentadores de diferentes tamanhos envolvidos em escalonamento de bioprocessos
aerobicos tenham capacidade de suprimento de oxigénio similares. Dessa forma,
processos dependentes de altas taxas de transferéncia de oxigénio poderdo ser
escalonados. Para os fermentadores de 1 L e 100 L citados anteriormente, apesar de seus
tempos de mistura serem bastante diferentes, € possivel se obter taxas de transferéncia

de oxigénio similares para ambos (Li et al., 2016).

O escalonamento de processos fermentativos com fungos filamentosos
aerobicos continua a ser um desafio na industria biotecnoldgica. Como o oxigénio possui
baixa solubilidade em agua (6,99 mg de O2/L em agua a 35 °C e 1 atm) e, portanto, é
comumente um fator limitante para bioprocessos aerdbicos, € necessario suprir a
demanda de oxigénio do microrganismo em um ambiente em que, além dos aspectos ja
abordados anteriormente, ha grandes alteragdes reoldgicas ao longo do tempo,
dificultando ainda mais a transferéncia de oxigénio e homogeneidade do meio. Assim, é
necessario aumentar os niveis de agitagdo e aeragéo do processo de forma a superar
estas dificuldades e fornecer um ambiente adequado aos microrganismos. Ao mesmo
tempo, a morfologia filamentosa destes fungos os torna suscetiveis a tensdes de
cisalhamento que ndo costumam afetar negativamente microrganismos nao filamentosos
(Hardy et al., 2017). No entanto, a sensibilidade dos fungos filamentosos ao cisalhamento
depende da espécie do fungo, bem como das caracteristicas do meio de cultura (presencga
ou nao de componentes solidos) e da forma de crescimento dos fungos (disperso no meio

ou em pellets, por exemplo).
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A producgéo de CEL por fermentacdo submersa possui importantes requisitos
de processo que devem ser observados, principalmente temperatura, pH, transferéncia
de oxigénio, tensdo de cisalhamento e homogeneidade. Isso se torna especialmente
importante no momento da ampliagdo de escala, onde tais requisitos, que ja foram
otimizados em pequena escala, precisam ser transpostos para biorreatores maiores.
Nesta circunstancia, é necessario empregar um ou mais critérios de escalonamento para
viabilizar a conducdo do processo em biorreatores de maior escala com a mesma

produtividade.

A partir de um processo em escala de laboratorio, normalmente é
recomendavel passar por algumas escalas intermediarias até se atingir a escala de
producao. Especificamente para o caso do etanol de segunda geracao, dependendo da
produtividade obtida no processo de producao do coquetel enzimatico, seriam necessarios
fermentadores com 50 a 200 m*® de volume para atender a demanda de uma usina de
E2G. Para escalonar um processo de produg¢ado de enzimas lignoceluloliticas a partir de
fermentadores de bancada até fermentador industrial, € prudente realizar o
escalonamento com dois tamanhos intermediarios de fermentadores, sendo o primeiro em
escala piloto, com 100 a 500 L, e o segundo em escala de demonstragdo, com volumes

de5a10 m3.

Ha poucos estudos publicados na literatura a respeito de escalonamento de
processo para produgédo de enzimas aplicadas ao processo de producgdo de etanol 2G.
Por esta razdo, este trabalho utilizou como base outros estudos relacionados a
escalonamento de processos que empregaram fungos filamentosos para obtencao de
diversos produtos.

Neste contexto, Pollard et al. (2007) realizaram um completo estudo com fungo
filamentoso para escalonamento da producdo de pneumocandina Bo, precursor da
caspofungina, que € um importante fungicida para tratamentos clinicos. Os autores
avaliaram separadamente os efeitos de velocidade da extremidade do impelidor (vip) € de
OD sobre a produtividade da pneumocandina. Também compararam os tempos
caracteristicos de mistura (tm), de transferéncia de oxigénio (tor) e de consumo de oxigénio
(toc) para identificar o parametro limitante do processo. Verificaram que vip nao
influenciava diretamente no processo, ao contrario do OD que, em determinadas

concentragdes, favorecia a produgdo de analogos indesejaveis de pneumocandina.
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Também concluiram que a transferéncia de oxigénio era a etapa critica do processo.
Dessa forma, como critério de ampliacéo de escala, mantiveram a concentracao de OD
constante em 80% da saturacao de ar para as diferentes escalas de fermentadores, o que
manteve a produtividade de pneumocandina Bo constante entre as escalas, bem como

manteve as impurezas em niveis toleraveis.

Em se tratando de bioprocessos aerdbicos, os critérios de escalonamento mais
utilizados e que tem possibilitado a obtengdo de resultados satisfatorios tém sido o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kL.a) e a taxa de transferéncia de
oxigénio, que tem relagéo direta com o kra. Um exemplo é o estudo de Futatsugi et al.
(1993) que reportaram escalonamento da produg¢ao de glucoamilase utilizando fungo do
género Saccharomycopsis a partir de frascos agitados até fermentadores de 20 L, 100 L,
200L e 4 m?® utilizando como critério constante a taxa de transferéncia de oxigénio,
obtendo resultados semelhantes em todas as escalas. Kanda et al. (2010) também
reportaram um caso de sucesso no aumento de escala de 500 vezes (de 30 L para 15 m3)
para um processo de produgcdo de equinocandina (antibidtico lipopeptidico) em
fermentacdo submersa utilizando fungo filamentoso. O aumento de escala foi realizado
utilizando kiLa como critério de escalonamento, sendo mantido fixo durante todo o cultivo
em 26 h™'. Um ponto critico levantado neste estudo foi a alta viscosidade observada a
partir do terceiro dia de cultivo (entre 5000 e 20000 cP). Além disso, a partir de varios
cultivos realizados, foi sugerida uma relagao entre diminui¢cdo das viscosidade e aumento
da produgéao de equinocandina. Em estudo realizado para producéo de lipideos utilizando
microalga, Qu et al. (2013) utilizaram kia como critério de escalonamento, partindo de
frascos agitados de 500 mL, passando posteriormente por fermentadores de 10 e 50 L até
chegarem em fermentadores de 1500 e 7000 L. Verificaram que o melhor kia para o
processo foi de 88,9 h™' e que acima ou abaixo deste valor a produtividade de lipideos era
prejudicada. Por fim, obtiveram resultados equivalentes ou até superiores em

fermentadores maiores em comparagcéo aos de menor escala.

Badino Jr. e Schmidell (2001) elencaram os principais critérios de
escalonamento utilizados para processos fermentativos agitados e aerados, bem como
suas principais caracteristicas e situagbes para as quais cada critério é indicado. Alguns
dos critérios de escalonamento abordados séo apresentados a seguir.
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3.5.1 Critérios de escalonamento relacionados a agitagdo

Neste subgrupo estao relacionados os critérios de ampliagdo de escala que,
na maioria dos casos, resultam em correlagdes envolvendo velocidade de agitagéo (N) e
didmetro do impelidor (Di). Alguns deles, no entanto, podem apresentar também

contribuicdo da taxa de aeracao.

3.5.1.1 Poténcia por unidade de volume (P/V)

Representa a quantidade de energia utilizada para gerar movimento em um
fluido contido em um sistema agitado. Ha algumas décadas, era o critério de
escalonamento mais utilizado, sendo posteriormente superado pelo kia para processos
aerobicos. No regime turbulento, a poténcia ndo aerada correspondente a um impelidor é

calculada pela equacéo 2.
P = Np.p.N3.D} (2)
Onde: P é a poténcia ndo aerada de agitacao para cada impelidor, em Watts;

Np € 0 numero de poténcia, caracteristico para cada tipo de impelidor e variavel

conforme o0 numero de Reynolds, adimensional,
p é a densidade do fluido sob agitagéo, em kg/m?;
N € a velocidade de agitagdo do agitador, em revolugdes por segundo;
Di é o didmetro do impelidor, em metros.

Para fins de escalonamento considerando regime turbulento e considerando
que V é proporcional a D?, temos a seguinte proporcionalidade a ser utilizada para definir
as condigdes operacionais para a escala que se pretende atingir:

P
7 @ N3 D7 (3)

Para os casos em que ha mais de um impelidor no sistema de agitagao, pode-
se utilizar o grafico apresentado na Figura 1.4 que correlaciona a poténcia de agitagéo de
dois impelidores em relacdo a distancia entre estes impelidores no eixo de agitagao (Hi)

para determinar a poténcia total dissipada pelo sistema. Percebe-se que impelidores muito
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proximos (Hi/Di menor que 0,5) transmitem pouca poténcia ao meio, nao sendo efetiva a
utilizagdo de mais de um impelidor. E recomendavel que a distancia entre impelidores seja
maior que Di e menor que 2.Di. Quando o sistema de agitagdo conta com mais de dois
impelidores equidistantes entre si, utiliza-se o fator fornecido pela Figura 3.2
proporcionalmente ao numero de impelidores. Dessa forma, uma configuragdo com 3
impelidores na qual Hi = Di, P2/P1 seria aproximadamente 1,5. No entanto, a configuragéo
conta com 3 impelidores em vez de 2. Portanto, o fator a ser considerado para calculo da
poténcia total deve ser proporcional, resultando em 2,25 para este caso. Isso significa que
a poténcia dissipada pelo sistema com 3 impelidores € 2,25 vezes maior que a poténcia

dissipada por um sistema com apenas um impelidor.

Em processos aerados € adequado utilizar a poténcia aerada por unidade de
volume (Pg/V) ao invés de utilizar a poténcia ndo aerada por unidade de volume (P/V) de
forma a levar em consideragao a diminuigao da poténcia de agitagéo devido a presencga
de bolhas de ar. Para isso, Hudcova et al. (1989) realizaram medidas relacionando Py/P
em relagdo ao numero de aeragéo (Na) para configuragdes com um impelidor e com dois

impelidores tipo Rushton, gerando o grafico apresentado na Figura 3.3.
Figura 3.2. Relagao entre a poténcia transmitida por dois impelidores em relagao a transferida

por um impelidor (P2/P1) em fungao da relagéo Hi/Di para impelidores de pas planas
(Hudcova et al., 1989).
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Figura 3.3. P4/P em fungao de Na = Q/N.D?? para sistema de agitagdo com dois impelidores tipo
Rushton (Hudcova et al., 1989).
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3.5.1.2 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a)

Representa a taxa de transferéncia de oxigénio para o meio de cultura e esta
relacionado principalmente com a velocidade de agitagdo, taxa de aerag&o, pressao
parcial do ar de entrada — composigao do ar e pressao interna do reator — e componentes
soluveis do meio de cultura. Para bioprocessos altamente dependentes de oxigénio, se
mostra como um critério adequado para muitos casos, conforme alguns exemplos
apresentados anteriormente. Para utilizacdo deste parametro como critério de
escalonamento, apesar de haver correlagdes matematicas para inferéncia do valor de kLa,
€ recomendavel realizar medigdes de kia nas duas escalas em questéo, de forma a
encontrar condi¢gdes de processo que resultem no mesmo coeficiente volumétrico de

transferéncia de oxigénio.

3.5.1.3 Velocidade na extremidade do impelidor (vip)

Trata-se de critério de escalonamento especialmente importante para
situagbes em que a manutencao do cisalhamento em niveis aceitaveis é critica como, por
exemplo, para microrganismos filamentosos que sdo sensiveis a taxas de cisalhamento

elevadas (Junker, 2004). Para o calculo de vip utiliza-se a equagéo 4. Assim, para a
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definicdo das condigbes operacionais entre duas escalas de reatores, utiliza-se a equagéo

5 que apresenta a proporcionalidade a ser utilizada.
Viip = T.N. D; (4)
Onde: viip € a velocidade do impelidor, em m/s;
Di é o didmetro do impelidor, em metros;
N é a frequéncia de agitagédo, em rotagdes por segundo.

vtip o« N. Di (5)

3.5.1.4 Tempo de mistura (tm)

Representa o tempo necessario para homogeneizagdo do meio de cultura,
importante parametro relacionado com a eficiéncia do sistema de agitacao em fornecer as
mesmas condi¢gdes aos microrganismos em todos os pontos do biorreator. Para processos
fermentativos, ndo € muito utilizado como critério de escalonamento principal, ja que na
maioria das situagdes o tempo de mistura ndo € o parametro limitante do processo se
comparado a transferéncia de oxigénio. No entanto, pode ser utilizado como um critério
acessorio. Além disso, em alguns casos, utilizar o tempo de mistura como critério de
escalonamento pode gerar condigbes de agitagdo extremamente altas, superando até
mesmo os limites dos equipamentos. Isso ocorre pelo fato de, no geral, o tempo de mistura

ser maior para reatores maiores.

Conforme comentado anteriormente, Li et al. (2016) observaram que os
tempos de mistura para fermentador de 100 L variam de 40 a 30 segundos para a faixa
de 0,6 a 1,2 m/s de vip, considerando apenas a contribuicdo da agitagcdo, enquanto que
para estes mesmos valores de vip, fermentadores de 1 L apresentam tempos de mistura
em torno de 10 segundos ou menos. Para fermentadores industriais é esperado que este
tempo de mistura aumente ainda mais, podendo se tornar critico especialmente em
processos fermentativos que apresentem viscosidade mais elevada. Por outro lado, € de
se esperar que para agitagdes baixas como estas, a taxa de aeragao auxilie na diminuigao

do tempo de mistura.
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3.5.2 Critérios de escalonamento relacionados ao oxigénio dissolvido ou aeragdo

Os critérios de ampliagao de escala apresentados neste grupo complementam
os critérios relatados anteriormente, fornecendo informagao sobre a vazao volumétrica de

ar (Q) ou concentragao de oxigénio dissolvido no meio de cultura.

3.5.2.1 Oxigénio dissolvido (OD)

Parametro relativo que representa a quantidade de oxigénio dissolvido
disponivel aos microrganismos no meio de cultura. Normalmente, apresentado em
porcentagem de oxigénio dissolvido em relagdo a saturagcao do meio de cultura com ar. A
aplicacéo deste critério de escalonamento usualmente implica em condi¢gdes operacionais
de agitagdo e aeracgdo variaveis ao longo do cultivo para manter a concentracdo de
oxigénio dissolvido constante, j4 que a quantidade de oxigénio demandada pelos
microrganismos se altera ao longo das fases do processo fermentativo em fungéo
principalmente da concentragao celular e da disponibilidade de substrato a ser consumido,
entre outros fatores. Este critério precisa ser suportado pelo uso de critérios secundarios
relacionados a agitagcao e aeragéo, caso os microrganismos tenham restricdes quanto aos
limites de operagao, como por exemplo, 0os microrganismos sensiveis a altas taxas de

cisalhamento.

3.5.2.2 Velocidade superficial de ar (Vs)

Se refere a vazao volumétrica de ar em relacéo a area de secao do biorreator,
representada pela equacgdo 6. A relagdo de proporcionalidade entre duas escalas é

apresentada pela equacéao 7.

4Q 6
" 6)
D
Onde: Q é a vazao volumétrica de ar, em m3/s;

Dt é o didmetro do fermentador, em metros;

Sendo Dt a Di, conforme relagdes geométricas padrao definidas por Rushton,
et al. (1950), temos que:
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Q (7)

Onde: Q é a vazao volumétrica de ar;

Di é o didmetro do impelidor;

3.5.2.3 Vazao especifica de ar (¢a)

Se refere a vazao volumétrica de ar em relacao ao volume de meio de cultura.
E um critério relacionado exclusivamente a vaz&o de ar e é bastante utilizado em conjunto
com critérios de escalonamento que abordam somente aspectos de agitacdo. A vazao

especifica de ar é definida pela equagdo a seguir, cuja unidade utilizada € min' ou vwm:

_Q (8)

3.5.2.4 Numero de aeragdo (Na)

O numero de aeragdo € um numero adimensional que correlaciona a
velocidade superficial de ar (equagéo 7) com a velocidade da extremidade do impelidor

(equacgao 5), resultando na equagao a seguir:

_ e/ @ 9)
~ N.D; N.D}

Ny
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4 MATERIAIS E METODOS

4.1 Caracterizagao dos fermentadores

A caracterizagdo dos fermentadores de 2 e 100 L foi proposta de forma a
abordar dois aspectos. O primeiro refere-se as dimensdes dos fermentadores e
respectivos sistemas de agitacdo a fim de fornecer dados para calculos dos critérios de
escalonamento. O segundo aspecto esta relacionado a medidas de kLa para faixas de

agitagao e aeracgao utilizadas nos cultivos.

4.1.1 Dimensées dos fermentadores

Foram realizadas medidas das principais dimensdes dos fermentadores de 2 L
e 100L. Um desenho esquematico com a simbologia das referidas dimensbes é

apresentado na Figura 4.1.

Figura 4.1. Desenho esquematico com a simbologia das medidas dos fermentadores.
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A Tabela 4.1 apresenta as dimensdes obtidas para fermentadores de 2 e
100 L, sendo que o primeiro contou com duas configuragdes diferentes devido ao uso de

impelidores tipo Rushton ou de pas inclinadas.

Tabela 4.1. Medidas e correlagbes dos fermentadores de 2 L e 100 L.

Fermentadorde2L Fermentadorde 2 L Fermentador de 100 L

Parametros Rushton pas inclinadas Rushton
V,L 1,5 1,5 100
Di, cm 52 6,0 16,5
Dr, cm 12,5 12,5 38,0
Di/Dr 0,42 0,48 0,43
H., cm 12 12 88,0
H./ Dr 0,96 0,96 2,32
Hr, cm 2,3 23 17,0
Hi, cm 52 NA 23
Hi / D 1 NA 1,39
Wi, cm 1,8 5,5 2,8
Li, cm 1,5 2,2 4,0
Ws, cm 1,3 1,3 3,0
b, cm 0,3 0,3 1,2
N° impelidores 2 1 3

Observa-se que a relagéo Di/Dr para os diferentes impelidores e tamanhos de
fermentadores € aproximadamente a mesma, especialmente para os impelidores tipo
Rushton dos fermentadores de 2L e 100L. No entanto, todos as configuragbes
apresentam Di/Drt maior que 0,33, entendido na literatura como o padrao para reatores
(Rushton, 1950; Schmidell, 2001).
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Outro ponto relevante é a relacdo HU/Dt que, para os fermentadores de 2 L é
de aproximadamente 1, enquanto que para o fermentador de 100 L esta relagao é de 2,3.
Desta forma, € natural que se tenha um maior numero de impelidores no fermentador de
100 L para garantir homogeneidade e transferéncia de massa adequadas ao longo de

toda a altura de liquido.

Ainda em relacado aos impelidores, outra correlacdo importante para se obter
bom desempenho do sistema de agitagdo é a distancia entre impelidores, Hi, a qual
sugere-se que obedeca a seguinte expressao: Di < Hi < 2Di. Desta forma, um impelidor
nao interfere negativamente no fluxo gerado pelo outro impelidor (Wang et al., 1979). Para
o fermentador de 2 L com dois impelidores Rushton, o valor de Hi esta no limite inferior da
recomendacdo. Ja para o fermentador de 100 L, Hi esta proximo ao centro da faixa

recomendada.

Os parédmetros obtidos para as trés configuragbes de fermentador
apresentadas anteriormente foram utilizadas para calculos relacionados ao

escalonamento do processo.

4.1.2 Determinagao do k.a

Para a determinacao de kra, foi adotado o método apresentado por Wise
(1951) para o qual foi utilizada agua potavel na auséncia de biomassa fungica e
empregado sensor optico de OD, Visiferm Arc DO (Hamilton, EUA). Este sensor possui
tempo de resposta de 22 segundos para atingir 63,2% do valor de saturagdo, o que
corresponde a uma constante de atraso (ke) de 163,6 h'. Tal tempo de resposta é mais
baixo que o observado para sensores polarograficos (da ordem de 35 segundos),

tornando possivel a determinagdo mais precisa de valores de k.a mais elevados.

O meétodo consiste em manter a agua sob agitacao na velocidade desejada e
inicialmente borbulhar nitrogénio para retirar todo o oxigénio dissolvido do meio. Na
sequéncia, inicia-se a aquisi¢ao dos dados de OD e ao mesmo tempo ativa-se a aeragéo
na vazao desejada. A coleta de dados foi realizada até a estabilizagcao da leitura de OD,
indicando saturagao do meio.
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O calculo do valor de kia pode ser determinado de duas formas. A primeira
delas pode ser utilizada quando os valores de kLa sdo muito menores que a constante de

atraso do sensor de OD (k, = —), onde T, € o tempo de resposta do sensor de OD para

1
Te
atingir 63,2% do valor de saturagdo quando se introduz o sensor em meio saturado com

oxigénio (Badino, et al., 2000). A equacao 10 apresenta a forma integrada para calculo do

kLa.
1n<1—C£S)=—kLa.t (10)
Onde: Cs é a concentracao de saturagcao de OD no meio;
C é a concentragao de OD ao longo do tempo.
Neste caso, -kLa € o coeficiente angular da reta obtida de In (1 - Cis) em fungao
do tempo.

A segunda forma de se obter o valor de kia é utilizada nos casos em que a
constante de atraso do sensor de OD n&o € desprezivel. Para estes casos, utiliza-se a
equacao integrada do balango de massa de oxigénio para a fase liquida modificada por
Aiba et al. (1973), que propuseram um modelo de primeira ordem para corrigir o atraso na
resposta do sensor de OD. A equagéo resultante, apresentada a seguir (Equagéo 11), é

ajustada aos dados experimentais de OD utilizando algoritmo de Marquardt (1963).

_(t=to) _t=t)\ 1/ (Co—Cp) [ _(t=to)
C=Cpe T +C, <1 —e T ) + % <e T — e-kLa-(t—to)> (11)
/re —kia

Onde: C é a concentragao de OD no tempo t;
Co € a concentragao de OD no tempo to;
Cs é a concentragao de saturagao de OD;
T, € 0 tempo de resposta do sensor de OD.

Neste projeto foi utilizado o segundo método para célculo do kia, uma vez que
valores de kLa relativamente altos foram obtidos e utilizar o primeiro método agregaria erro

adicional ao valor obtido.
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Também é importante ressaltar que, apesar de o meio de cultura ao longo dos
cultivos apresentar viscosidade bastante superior a agua, foi utilizado agua para a
determinacdes de kLa, ja que nosso interesse esta nas condigbes de agitagcao e aeragao
gue fornecem mesmo kLa para as duas escalas de biorreatores. Neste caso, o kLa real
durante o cultivo ndo € absolutamente importante para se empregar este critério como

uma das estratégias de escalonamento do processo.

As medidas de kia foram realizadas utilizando-se as seguintes condigbes
operacionais para fermentadores de 2 L:

e Tipos de impelidores: pas retas tipo Rushton (dois impelidores) e pas
inclinadas tipo orelha de elefante com bombeamento para baixo (um

impelidor);
e Agitagao: velocidades de agitacao de 200 a 600 rpm;
e Aeracgao: 0,25,0,5e 1,0 vwm.

Para fermentador de 100 L, as determinacdes de kLa foram realizadas com as

seguintes condi¢des operacionais:
e Tipos de impelidores: pas retas tipo Rushton (trés impelidores);

e Agitagao: velocidades de agitagéo de 63 a 189 rpm, que correspondem ao

mesmo Vip em relagao a faixa de agitagao utilizada para fermentadorde 2 L;
e Aeragao: 0,25,0,5e 0,75 vwm.

A partir das determinagdes de kLa em cada escala de fermentador, verificaram-
se quais as condi¢cdes de agitagdo e aeragao correspondentes para 0s mesmos valores

de kLa nas diferentes escalas.

4.2 Microrganismos e estocagem da cultura

Neste projeto foram utilizadas duas linhagens do fungo filamentoso
Trichoderma harzianum. A primeira delas, P49P11, trata-se de uma linhagem selvagem
isolada do bioma amazdnico, conforme reportado por Delabona et al. (2012b). A segunda
linhagem, SPCE15, foi obtida através de mutac¢des a partir da linhagem selvagem P49P11
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durante tese de doutorado desenvolvida em co-orientacdo entre a Faculdade de
Engenharia Quimica (UNICAMP) e o Laboratério de Hidrolases Fungicas do CTBE
(Costa, 2017). A estocagem das linhagens foi realizada em forma de suspensdes de

esporos em solugéo de glicerol 20% (v/v) e mantida em freezer a -80 °C.

4.3 Preparo do inéculo para fermentagao

A preparacdo de indculo para as fermentacoes foi feita utilizando as
suspensdes de esporos estocadas em freezer a -80 °C, as quais foram repicadas em
placas de Petri contendo meio PDA (Potato Dextrose Agar) e incubadas em estufaa 29 °C
por 6 dias (até formagao de esporos sobre todo o micélio). Em seguida, os esporos de
cada placa de Petri foram ressuspendidos em 20 mL de solu¢ao aquosa de Tween 80 a
0,1% (v/v) em condi¢des assépticas com o auxilio de uma alga de platina. Os 20 mL de
suspensédo de esporos foram inoculados em frasco Erlenmeyer de 2 L com 480 mL de
meio de cultura e incubado em agitador orbital a 29 °C e 200 rpm durante 72 horas
(adaptado de Delabona, 2012a).

O meio de cultura para o in6culo, adaptado de Mandels e Weber (1969), foi
preparado observando a seguinte composigao final: 10,0 g/L de Celufloc 200 (Celuflok
Industria e Comeércio de Celulose Ltda., Brasil); 10,0 g/L de glicose; 1,0 g/L de peptona
vegetal; 1,0 mL de Tween 80; 2,0 g/lL de KH2POg4; 1,4 g/L de (NH4)2SOs4; 0,3 g/L de
CO(NH2)2 (ureia); 0,4g/L de CaCl2.2H20; 0,3g/L de MgSO4.7H20; 5mg/L de
FeS04.7H20; 2 mg/L de CoCl2.6H20; 1,6 mg/L de MnSO4.H20; 1,4 mg/L de ZnSO4.7H20.
O pH do meio de cultura foi ajustado para 5,3 e posteriormente esterilizado a 121 °C por

20 minutos.

4.4 Cultivo de T. harzianum — producao de CEL em fermentador de 2 L

Para a realizagdo dos experimentos em fermentador de bancada, foram
utilizados fermentadores modelo BioFlo 115 (New Brunswick — Eppendorf) de 2 L de
volume util com volume de meio de cultivo de 1,5 L, sendo 150 mL de inéculo (taxa de
inéculo de 10%), produzido conforme relatado no item anterior. O fermentador utilizado
possui controle automatico de temperatura, pH, agitacao, aeracdo e controle em cascata

para manutengdo de OD. Este controle em cascata modifica os valores de agitagéao,
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aeragao e suplementagdo com oxigénio para que o OD nao fique abaixo do set point
definido. Inicialmente, é necessario definir os valores minimos e maximos de agitagéo,
aeracgao e de suplementacao de oxigénio nos quais o controle ira atuar. Quando o OD cai
abaixo do valor do set point, o controle em cascata atua inicialmente na agitacao até que
esta atinja o valor maximo. Se mesmo assim o OD continuar abaixo do set point, o controle
atua aumentando a aeracgdo e, se ainda for necessario, passa a atuar através da

suplementagdo com oxigénio.

O meio de cultura utilizado para os experimentos de produgao de CEL foi o
mesmo apresentado para a preparagao do inéculo, exceto pela nao utilizagcao de glicose
e pelo aumento da concentracao da Celufloc para 20,0 g/L. Esta composicao de meio de
cultura foi definida em experimentos prévios realizados por nosso grupo de pesquisa, nos
quais foram avaliadas diferentes concentracdes de sais, bem como variagéo do tipo e da
quantidade de fonte de carbono (dados nao publicados). Cultivos realizados com Celufloc
a 20 g/L apresentaram resultados satisfatérios, similares aos obtidos com bagacgo de cana-
de-agucar pré-tratado por exploséo a vapor seguido de deslignificagéo (BED). Para facilitar
a padronizagao do meio de cultura em todos os experimentos, definiu-se pela utilizacdo
de Celufloc, ja que se trata de um produto comercial e, portanto, com menos probabilidade
de apresentar variagbes significativas de composi¢do ou caracteristicas fisicas em

comparagao ao BED.

A temperatura dos cultivos foi controlada em 29 °C; o pH foi mantido em
5,0 £ 0,2 com adigdo de acido sulfurico 0,4 mol/L ou hidréxido de aménio 6,25% (v/v); OD
foi mantido em 30% da saturagdo com ar utilizando controle em cascata com velocidade
de agitagédo (exceto nos experimentos em que a rotagédo foi mantida em valores fixos),
vazao de ar variando entre 0,25 e 1,0 vvm e suplementacgao de oxigénio de 0% a 50% em

relagdo a vazao de ar.

Foram realizados trés blocos de experimentos em fermentadores de 2 L, os

quais sao apresentados detalhadamente nos itens a seguir.

4.4.1 Avaliacdo da concentragcéo de oxigénio dissolvido

O primeiro conjunto de experimentos realizados em fermentador de 2 L teve

como objetivo avaliar a influéncia de diferentes concentragdes de OD na producao do
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coquetel enzimatico e definir o melhor nivel de OD a ser utilizado em experimentos
posteriores. Para tanto, foram definidos os niveis de 2%, 5%, 10%, 30% e 50% de OD e
tais valores foram controlados utilizando controle em cascata com agitagéo (200 a 300
rpm), vazao de ar (0,25 a 1,0 vvm) e suplementagao de oxigénio ao ar de entrada quando

necessario.

As concentragbes de OD testadas foram escolhidas de forma a
compreenderem uma ampla faixa de condigdes. Os experimentos com 2% e 5% de OD
foram realizados para avaliar a performance do cultivo em condi¢gbes que costumam ser
bastante desfavoraveis ao crescimento de fungos filamentosos, usualmente abaixo da
concentragdo critica de oxigénio. As outras trés condi¢cdes foram definidas de forma a
avaliar a condi¢cao de 30% de OD, comumente utilizada em cultivos aerobicos, além de
condigbes com mais e menos OD, 50% e 10%, respectivamente.

Foram utilizadas velocidades de agitagéo baixas para o controle do OD, com o
maximo de 300 rpm, para que ndo houvesse possivel influéncia negativa na produgao do
CEL causada por alto cisalhamento. Além disso, foram utilizados em todos os casos
impelidores de pas inclinadas que geram menor cisalhamento em comparagdo aos

impelidores tipo Rushton para um mesmo valor de vip.

4.4.2 Avaliacdo da velocidade de agitacdo e tipo de impelidor

O segundo bloco de experimentos foi realizado em duplicata utilizando o fungo
Trichoderma harzianum P49P11 com o objetivo de determinar o tipo de impelidor e a
velocidade de agitagédo que resultam em melhores produtividades de coquetel enzimatico
e que nao causam problemas de cisalhamento a biomassa fungica. Para isso, foram
utilizados dois tipos de impelidores, pas retas tipo Rushton e pas inclinadas tipo orelha de

elefante com bombeamento para baixo, apresentados na Figura 4.2.
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Figura4.2.  Tipos de impelidores utilizados nos cultivos com T. harzianum P49P11. A esquerda,
impelidor de pas retas tipo Rushton. A direita, impelidor de pas inclinadas tipo orelha
de elefante com bombeamento para baixo.

Foram testadas 5 diferentes agitagdes para cada um dos impelidores: 200,
300, 400, 500 e 600 rpm. Tais velocidades de agitacao foram mantidas constantes durante
todo o cultivo. A rotacdo minima foi estipulada em 200 rpm, ja que experimentos
preliminares mostraram que velocidades de agitagdo menores que 200 rpm ndo sao
suficientes para manter em suspensao de forma homogénea as particulas de Celufloc
(componente insoluvel do meio de cultura). A velocidade de agitagdo maxima escolhida
também foi baseada em ensaios preliminares realizados por nosso grupo de pesquisa
com a mesma linhagem de T. harzianum utilizada neste projeto. Inicialmente, foram
conduzidos experimentos que contemplavam velocidade de agitagdo maxima de 500 rpm
para os dois tipos de impelidores. Porém, ao longo dos experimentos, ensaios com
velocidade de agitagao fixa em 600 rpm também foram adicionados para complementar o

estudo.

Em todos estes experimentos o OD foi mantido em 30%. Como a agitagao foi
mantida fixa, o controle do OD foi realizado através de controle em cascata com vazao de
ar e, quando necessario, suplementagdo com oxigénio puro com vazao de até 50% da

vazao de ar.

4.4.3 Comparagéo entre as linhagens de 1. harzianum nativa e mutante

O terceiro bloco de experimentos foi realizado com o objetivo de comparar as
linhagens de Trichoderma harzianum P49P11 (nativa) e 5SPCE15 (mutante) em relagdo a
produtividade de coquetel enzimatico frente as melhores condicdes operacionais de
agitacdo e aeracdo determinadas nos blocos de experimentos anteriores. Também,
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buscou avaliar aspectos diretamente relacionados com o escalonamento do processo,
especialmente a formagdo de espuma (proteinas aumentam a formagdo de espuma
guando associadas a agitacdo e a aeragao). Para tanto, foram realizados experimentos

em duplicata para os dois tipos de impelidores e respectivas faixas de agitagao.

4.5 Cultivo de T. harzianum — producao de CEL em fermentador de 100 L

Para a realizagdo dos cultivos em fermentador de 100L, foi utilizado
fermentador modelo BioFlo 610 (New Brunswick — Eppendorf) de 100 L de volume util com
controle automatico de temperatura, pH, agitagéo, aeragéo, pressdo da dorna e controle
em cascata para manutengao de OD. A produgéo do indculo foi realizada da mesma forma
que o realizado para os experimentos em fermentadores de 2 L, conforme apresentado
no item 4.3. Para os experimentos realizados em fermentador de 100 L, a propagagao do
indculo também ocorreu em frascos Erlenmeyer de 2 L a fim manter o mesmo padréo
utilizado para os experimentos realizados em fermentadores de 2 L. Desta forma, assim
como ocorreu nas fermentacbes em escala de laboratério, o indculo foi produzido em
apenas uma etapa, a fim de evitar a introdugdo de uma variavel adicional para o
escalonamento da produgdo de CEL. Para manter a taxa de inoculagdo em
aproximadamente 10%, foram utilizados doze frascos Erlenmeyers de 2 L, cada um
contendo 800 mL de meio de cultura, totalizando 9,6 L. Este volume de indculo foi utilizado
para a inoculagdo do fermentador de 100 L, no qual os cultivos foram realizados com

volume final de 100 L apds a inoculagao.

A partir dos resultados obtidos em fermentadores de 2 L, foram propostas duas
estratégias para escalonamento da producgao de coquetel enzimatico até fermentador de
100 L. Ambas visavam manter a concentragédo de OD fixa através de controle em cascada
com agitacdo e aeracgado. A diferenga entre elas foram os critérios de escalonamento
utilizados para definir os limites inferiores e superiores para velocidade de agitacao e

vazao de ar que foram utilizadas no controle de OD.

A seguir sdo apresentadas detalhadamente as duas estratégias.
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4.5.1 Escalonamento — velocidade da extremidade do impelidor (vip) € vazao especifica
de ar (¢ar)

Como primeira estratégia testada para escalonamento da producdo de CEL
em fermentador de 100 L, foram utilizadas a velocidade da extremidade do impelidor (viip)
e a vazao especifica de ar (¢ar) como critérios a serem mantidos constantes para as duas
escalas. Esta estratégia foi definida principalmente com base no critério de agitagao, viip,
que esta relacionado com o cisalhamento aplicado pelo impelidor ao meio que esta sob
agitagéo. Pela morfologia filamentosa dos fungos, estes se tornam mais suscetiveis aos
efeitos mecanicos e, portanto, a velocidade do impelidor utilizada para mistura e
transferéncia de oxigénio deve ser mantida em um nivel adequado, conforme estabelecido
nos experimentos em fermentadores de 2 L. Para complementar os parametros de
processo para o escalonamento, dar foi escolhido como critério relacionado a aeragao por
ser um critério bastante utilizado e, neste caso, ter resultado em condigbes operacionais

factiveis para os limites de operacéo do equipamento.

Tais parametros ndo foram mantidos em valores fixos durante todo o cultivo,
mas sim em uma faixa que possibilitasse manter o OD constante durante o cultivo, da
mesma forma que os experimentos em fermentador de 2 L foram executados. Desta
forma, com 0 aumento da demanda de oxigénio durante o cultivo, o controle de OD estava
programado para aumentar primeiramente a velocidade de agitagao e, quando esta ja ndo
fosse suficiente, o controle promovia também o aumento da taxa de aeragdo com o

objetivo de manter o OD no valor pré-determinado.

Para a definicao dos limites inferiores e superiores de velocidade de agitagao

e taxa de aeracéo aplicadas no controle de OD, foram utilizadas as equacdes 12 a 15.

Nl,min Di,l = Nz,min Di,z (1 2)
Nl,max Di,l = Nz,max Di,z (1 3)
Ql,min — Qz,min (14)

Vi 2
Ql,max _ Qz,max (15)

4 Vs

Onde, N € a velocidade de agitagdo do agitador, em revolugdes por segundo;
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Di é o didametro do impelidor, em metros;

Q é a vazdo de ar, em L. min™";

V é o volume de cultivo, em litros;

indice 1 representa os parametros para fermentador de 2 L;
indice 2 representa os parametros para fermentador de 100 L.

Os limites inferiores e superiores de agitagao e aeracao para fermentador de
2L utilizados para a definigho dos parametros operacionais desta estratégia de
escalonamento foram determinados pelos experimentos, conforme metodologia
apresentada no item 4.4.2. A partir daqueles resultados, as condigcbes operacionais

definidas para fermentador de 2 L foram:
e Impelidor: Pas retas tipo Rushton;

e Velocidade de agitagdo: 200 a 400 rpm, correspondente a vip de 0,54 a
1,09 m/s;

e Aeracao de 0,375 a 1,5 LPM, correspondente a 0,25 a 1,0 vwm;

e OD fixo em 30% da saturagédo de ar, mantido por controle em cascata de

agitacéo e aeragao.

Para manter as mesmas faixas de viip € §ar, as condigdes de agitagao e aeragao

definidas para a escala de 100 L foram:
e Impelidor: Pas retas tipo Rushton;
e Velocidade de agitacao: 63 a 126 rpm;
e Aeracgao de 25 a 100 LPM;

¢ OD fixado em 25% da saturacao de ar, mantido por controle em cascata de

agitacao e aeragao.
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4.5.2 Escalonamento — faixa de kia

A segunda estratégia proposta para escalonamento do processo de produgao
de CEL em fermentador de 100 L utilizou como critério de escalonamento a faixa de kLa
com o objetivo de manter o OD em valor pré-estabelecido. Para isso, foram determinados
os valores minimo e maximo de kiLa correspondentes as condigdes operacionais
(velocidade de agitacdo e taxa de aeracao) utilizadas em fermentador de 2L. Na
sequéncia, foram realizadas determinagdes de kLa em fermentador de 100 L para definir
as condigdes operacionais de velocidade de agitagéo e taxa de aeragéo que resultassem

nos mesmos valores de kLa minimo e maximo utilizados em fermentador de 2 L.

O kca foi escolhido como critério de escalonamento por ser o mais utilizado em
bioprocessos aerdbicos, ja que representa a taxa de fornecimento de oxigénio em
condi¢cdes adequadas para o microrganismo. Este ponto merece especial atengéo pelo
fato de que o oxigénio tem baixa solubilidade em agua e qualquer problema em seu
fornecimento pode torna-lo limitante no processo. No entanto, pelo fato de ser possivel
obter um mesmo kLa através de mais de uma combinacao do bindémio agitagao-aeragao,
em se tratando de fungos filamentosos € necessario ter cuidado no momento da definigao
das condi¢des operacionais para n&o criar um ambiente estressante do ponto de vista de

cisalhamento.

Optou-se por utilizar kLa variavel dentro de uma faixa pré-estabelecida em vez
de kLa fixo durante todo o cultivo, ja que utilizar um valor de kLa fixo que possibilitasse a
manutenc¢ao do OD em nivel adequado no inicio do cultivo resultaria em transferéncia de
oxigénio insuficiente em grande parte do cultivo — aumento da demanda de oxigénio pelo
crescimento celular e pelo aumento da viscosidade do meio, o que dificulta a transferéncia
de oxigénio. Por outro lado, utilizar kLa alto o suficiente para suprir a demanda de oxigénio
no momento de maior consumo de oxigénio seria energeticamente antieconédmico, com
gastos desnecessarios de agitagdo e aeragao no inicio e fim do cultivo, momentos
reconhecidos como de menor demanda de oxigénio. Dessa forma, utilizar kLa variavel tem
0 objetivo de suprir a demanda de oxigénio, conforme a necessidade do processo, com

um menor gasto energético.

Foram consideradas as seguintes condigbes operacionais dos cultivos
realizados em fermentador de 2 L como base para a ampliagéo de escala até fermentador
de 100 L:
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e Impelidor: Pas retas tipo Rushton;

¢ Velocidade de agitagcao: 200 a 400 rpm;

e Aeracao de 0,375 a 1,5 LPM, correspondente a 0,25 a 1,0 vwm;

e kLa minimo (agitagdo de 200 rpm e aeragéo de 0,25 vvm): 8,5 h™";
e kLa maximo (agitacdo de 400 rpm e aeragio de 1,0 vwm): 73,8 h™';

¢ OD fixado em 30% da saturacao de ar, mantido por controle em cascata de

agitacao e aeragao.

Para manter a mesma faixa de kLa em fermentador de 100 L, foram utilizadas

as seguintes condi¢des operacionais:
e Tipo de impelidor: Pas retas tipo Rushton;
e Velocidade de agitacao: 63 a 158 rpm;
e Aeragdo de 20 a 60 LPM, correspondente a 0,20 a 0,60 vvm;
e kLa minimo (agitagéo de 63 rpm e aeragdo de 0,20 vvm): 8,5 h™";
e kLa maximo (agitacdo de 158 rpm e aeragao de 0,60 vvm): 84 h";

¢ OD fixado em 25% da saturacao de ar, mantido por controle em cascata de

agitacao e aeragao e pressao da dorna.

4.6 Acompanhamento dos cultivos

Ao longo dos cultivos, aliquotas de aproximadamente 40 mL dos cultivos foram
coletadas a cada 24 horas. Parte deste volume (aproximadamente 10 mL ) foi centrifugado
a 3.000 xg e o sobrenadante foi utilizado para determinagao das atividades enzimaticas e
concentragéo de proteinas totais. O restante da amostra foi utilizado integralmente para
analise comparativa de viscosidade e avaliagdo da morfologia dos microrganismos ao
longo dos cultivos. Adicionalmente, foi feito o monitoramento dos gases de entrada e saida
dos fermentadores para avaliar consumo de O2 e produgédo de CO2. As analises sao

detalhadas a seguir:



55

4.6.1 Analise de gases de entrada e saida dos fermentadores

As concentracbes de O2 e CO2 dos gases de entrada e saida dos
fermentadores foram determinadas por espectrometria de massas (HPR-20 QIC Gas
Analysis System, Hiden Analitical, Inglaterra) com amostragens do ar comprimido
utilizado para aeracao e dos gases de exaustao dos fermentadores. Estas determinagbes
foram feitas apenas para os cultivos realizados em fermentador de 2 L. Amostras dos

gases foram analisadas com intervalos de aproximadamente 5 minutos.

Para o calculo do CO2 produzido e do O2 consumido durante os cultivos, foram
necessarias quatro informacgdes para cada ponto a ser calculado: (i) a massa molar média
do ar atmosférico de entrada (considerada constante durante o cultivo, devido a alteragao
da composicao ter sido relativamente pequena); (ii) a vazao volumétrica de ar de entrada,
obtida através do software de aquisicdo de dados do fermentador, BioCommand, a qual
foi considerada igual a vazao de saida para efeitos de calculo; (iii) porcentagens massicas
dos gases de interesse (CO2 e O2) no ar de entrada do fermentador, obtidas através de
analise do ar de entrada pelo espectrometro de massas; (iv) porcentagens massicas do
COz2 e O2 nos gases de exaustao dos fermentadores, obtidas através de andlise dos gases

de exaustao pelo espectrdbmetro de massas.

Para obtencdo da massa molar média do ar atmosférico (m), utilizou-se a
composigao volumétrica média do ar como sendo: 78,10% de nitrogénio; 20,96% de
oxigénio; 0,94% de argbnio (Ar). A partir dessa composi¢éo volumétrica, é possivel

encontrar a massa molar média do ar atmosférica através da equacao 16:
Mar = fn,-My, + fo,-Mo, + far-Mar (16)
Onde: m € a massa molar de cada componente
f € a fragdo volumétrica de cada componente no ar atmosférico

Aplicando as fragbes volumétricas e massas molares de cada componente na

equacéao 16, temos:
mg, = 0,7810 x 28,01 + 0,2096 x 32,00 + 0,0094 x 35,95 = 28,96 g/mol

Utilizando-se a massa molar média, € possivel obter a vazdo massica de arem

cada instante do cultivo a partir da equagao 17.
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. _ Mgy - Qar,t (17)
mar,t - V
CATP
Onde: Mg, ¢ € @ Vaz8o massica de ar no instante t

mg,, € a massa molar de ar
Qqr,c € a vazao volumétrica de ar no instante t

Vcate € 0 volume em litros de 1 mol de gas em condi¢gdes ambientais de
temperatura e presséao, correspondente a 24,76 L/mol para 29 °C e 1 atm (condigbes de

cultivo), calculada pela Equacgao de Clapeyron.

Como passo seguinte, foram obtidas as porcentagens massicas de CO:2

produzido e O2 consumido no tempo t através das equacdes 18 e 19, respectivamente:

%COZ,produzido,t = %COZ,exaustao,t - %COZ,entrada,t (18)

0, . — 0 — 0 ~
/()Oz,consumldo,t - /OOZ,entrada,t /()Oz,exaustao,t (19)

A partir destes valores foi possivel obter as vazdes massicas de CO2z produzido

e O2 consumido através das equagdes 20 e 21, respectivamente:
mCOZ produzido,t — %COZ,produzido,t -mar,t (20)

y . =0 . y
mOZ consumido,t — /OOZ,COTLSudeO,t -mar,t (21)

4.6.2 Analise morfoldgica do T. harzianum ao longo dos cultivos

As amostras coletadas ao longo dos cultivos foram analisadas quanto a
morfologia fungica utilizando microscopio éptico Nikon Eclipse modelo Ci-S com camera
acoplada, modelo DS-Fi2. Foram registradas imagens obtidas em aumentos de 200 e 400
vezes, através das quais foram avaliadas diferengas morfologicas das hifas, como

comprimento, presenga ou ndo de fragmentos de hifas e nivel de produg¢ao de esporos.
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4.6.3 Medida de viscosidade

Para a medicao de viscosidade das amostras coletadas ao longo dos cultivos
realizados, utilizou-se redmetro digital modelo LVDV-IIl Ultra (Brookfield, EUA) com
Spindle modelo ULA (cilindrico), usado para baixas viscosidades e volume de amostra
relativamente pequeno (aproximadamente 25 mL). A temperatura foi controlada em 29 °C,
mesma temperatura dos cultivos, durante as medicbes de viscosidade utilizando-se
recipiente de amostra encamisado, através do qual foi mantida agua em recirculagéo

proveniente de banho termostatico.

Devido a rapida decantacdo dos soélidos em suspensdo (aglomerados de
Celufloc e biomassa fungica) nao foi possivel realizar analises reolégicas completas para
obtencao dos parametros reoldgicos relativos a fluidos nao-newtonianos pseudoplasticos
— indice de consisténcia do fluido (k) e indice de poténcia (n) do modelo da Lei da Poténcia.
Desta forma, para cada tempo de cultivo, foi utilizada rotacdo do Spindle de forma que os
valores de torque estivessem entre 20% e 100% do torque do equipamento, conforme
recomendacao do fabricante, para obtencdo da viscosidade aparente. As rotagcdes
utilizadas para cada tempo de cultivo foram mantidas para todos os cultivos analisados,
de forma a possibilitar a comparagao de amostras de mesmos tempos, exceto quando o
torque ficou fora da faixa recomendada pelo fabricante (entre 20% e 100%). A Tabela 4.2
apresenta as rotagdes utilizadas para cada amostra e a faixa de viscosidade que €&
possivel de se determinar pelo redmetro para as respectivas rotagdes, tendo em vista a

precisao do equipamento e as limitacdes de torque.

Tabela4.2. Rotagao utilizada no viscosimetro para medidas de viscosidade de amostras de

cultivo.
Tempo de cultivo (h) Rotacgao no viscosimetro  Faixa de viscosidade (cP)
(rpm)
0 80 1,5a75
24 5 24 a 120
48 5 24 a 120
72 80 1,5a75

96 80 1,5a75
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4.7 Determinagao das atividades enzimaticas

A atividade celulasica total ou FPase é referenciada por FPU/mL (filter paper
unit/mL) e foi determinada pelo método do papel de filtro conforme descrito por Ghose
(1987), com modificagdes a fim de diminuir a escala do procedimento em 10 vezes
(Delabona et al., 2012a). Este método quantifica a glicose liberada utilizando dosagem de
agucares redutores pelo método do acido 3,5-dinitrosalicilico (DNS) (Miller, 1959). Um
FPU corresponde a quantidade de enzima necessaria para produzir 1 umol/min de glicose

equivalente.

Para determinagao da atividade xilanasica (U/mL) utilizou-se o0 método descrito
por Bailey e Poutanen (1989), o qual utiliza xilana (Xylan from beechwood, Sigma-Aldrich,
EUA) como substrato e quantifica a xilose liberada através de dosagem de agucares
redutores pelo método do DSN (Miller, 1959). Uma unidade de atividade xilanasica
corresponde a quantidade de enzima necessaria para produzir 1 pmol/min de xilose

equivalente.

A atividade B-glicosidasica ou celobiasica (U/mL) foi determinada usando o
método proposto por Zhang et al. (2009) que usa p-nitrofenol-B-D-glicosideo (Sigma—
Aldrich, EUA) como substrato e quantifica a liberagéo de p-nitrofenol. Uma unidade de
atividade B-glicosidasica corresponde a quantidade de enzima necessaria para liberar 1

pmol/min de p-nitrofenol.

Também foi determinada a concentracao de proteina total baseada no método
de Bradford (1976), usando microplacas de 96 pogos e empregando reagente da Bio-Rad,

(Bio-Rad Laboratories, USA). Albumina de soro bovino foi utilizada como padrao.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Avaliagao da concentragao de oxigénio dissolvido

O primeiro bloco de experimentos foi realizado com o objetivo de determinar a
melhor concentragao de OD a ser mantida ao longo dos cultivos. Os niveis de OD testados
foram 2%, 5%, 10%, 30% e 50% em relacdo a saturacdo com ar. Os resultados de
atividades celulasica total (FPase), xilanasica, B-glicosidasica e concentragéo de proteinas
totais séo apresentados nas Figuras 5.1 a 5.4.

Figura5.1. Comparagao de FPase de cultivos realizados com diferentes concentragdes de OD
utilizando T. harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L de volume Uutil. Niveis
de OD testados: 2%, 5%, 10%, 30% e 50%.
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Figura5.2. Comparagao de atividade xilanasica de cultivos realizados com diferentes
concentragdes de OD utilizando T. harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L
de volume util. Niveis de OD testados: 2%, 5%, 10%, 30% e 50%.
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Figura5.3. Comparagao de atividade B-glicosidasica de cultivos realizados com diferentes
concentragdes de OD utilizando T. harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L
de volume Uutil. Niveis de OD testados: 2%, 5%, 10%, 30% e 50%.
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Figura 5.4. Comparagéo da concentracao de proteinas de cultivos realizados com diferentes
concentragdes de OD utilizando T. harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L
de volume util. Niveis de OD testados: 2%, 5%, 10%, 30% e 50%.
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Observa-se que, para todas as atividades enzimaticas e também para a
concentracéo de proteinas, os cultivos conduzidos a 2% e 5% de OD apresentaram
resultados quase nulos. J& os cultivos conduzidos a 10%, 30% e 50% de OD
apresentaram perfis semelhantes entre si para todas as analises realizadas,
especialmente para os pontos de 48 he 72 h.

N&o foi possivel manter o OD nos niveis pretendidos durante os cultivos
controlados a 2% e 5%. Para o primeiro, o OD ficou préximo a zero durante boa parte do
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cultivo, enquanto que para o segundo caso, o OD ficou em aproximadamente 3% com
oscilagdes até 10% em alguns momentos. Ja no cultivo com 10% de OD, a concentragao
de OD variou entre 3% e 20% durante as primeiras 40 h, ficando relativamente estavel ao
redor de 10% entre 40 e 72 h apds ajuste dos parametros PID (proporcional, integral e
derivativo) do controle de OD. A grande oscilagao nas primeiras 40 horas € explicada pelo
fato de o controle PID ser ajustado de fabrica para cultivos com bactérias, o que foi
corrigido no decorrer do cultivo de forma a fazer com que o controle modificasse os valores
de agitagéo e aeracao de forma mais lenta. Situagéo similar ocorreu para os cultivos
conduzidos a 30% e 50% de OD, com oscilagdo maior do oxigénio dissolvido nas primeiras
36 h e 48 h, respectivamente. Porém, nestes casos isso ocorreu devido a suplementacao
com oxigénio puro, o que perturbou bastante a estabilidade do controle de OD.
Adicionalmente, verificou-se em todos os cultivos que durante algumas horas no intervalo
de 12 e 24 horas de cultivo o OD permaneceu muito baixo, proximo a zero. Mesmo assim,
as atividades enzimaticas obtidas foram satisfatorias. A partir de 48 ou 72 horas o OD
apresentou perfil ascendente, periodo no qual a demanda de oxigénio foi menor que o
oxigénio fornecido pelo sistema. Este fato é explicado pelo esgotamento de substrato
assimilavel, causando diminuicdo da atividade metabdlica dos microrganismos e
consequente menor consumo de oxigénio. A Figura 5.5 apresenta os perfis de OD para

os cinco cultivos com diferentes set points de OD.

Figura 5.5. Perfis de OD durante de cultivos realizados com diferentes concentragdes de OD
utilizando T. harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L de volume util. Niveis
de OD testados: 2% (vermelho), 5% (azul), 10% (laranja), 30% (amarelo) e 50%

(verde).
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Mesmo com as dificuldades de controle de OD, € possivel concluir pelos dados
de atividades enzimaticas e concentragédo de proteinas que concentragdes de OD abaixo
de 3 a 5% devem ser evitadas para se obter produg¢ao do CEL. Oscilagbes de OD a niveis
abaixo de 5% por curto espago de tempo parecem nao influenciar fortemente na queda

de produgao de CEL

Como resultados adicionais, séo apresentados na Figura 5.6 os perfis de CO2
produzido ao longo dos cultivos conduzidos com diferentes concentragbes de OD.
Observa-se que, assim como ocorreu para as atividades enzimaticas e para a
concentragao de proteinas totais, o perfil de CO2 produzido para os cultivos conduzidos a
2% e 5% de OD foi muito inferior aos perfis dos cultivos com niveis mais altos de OD. Para
os cultivos com OD de 10% a 50%, os perfis de COz2 produzido foram equivalentes entre
si, com pico em aproximadamente 30 h de cultivo. O CO2 produzido esta diretamente
relacionado com a atividade metabdlica dos fungos. Assim, € possivel afirmar que o maior
nivel de atividade metabdlica esta em aproximadamente 30 h, coincidente com o periodo

em que foram observados os maiores niveis de agitagéo e aeragao.

Figura 5.6. Perfis de CO- produzido durante de cultivos realizados com diferentes concentragbes
de OD utilizando T. harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L de volume util.
Niveis de OD testados: 2% (vermelho), 5% (azul), 10% (laranja), 30% (amarelo) e

50% (verde).
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N&o foi possivel apresentar grafico semelhante ao anterior para o consumo de
O2, ja que devido a utilizagdo de suplementacdo de oxigénio puro e o pequeno

descompasso na aquisi¢cao dos dados do fermentador e do analisador de gases, os dados
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gerados a partir dos calculos apresentam grandes variagdes sem significado, mascarando
as pequenas alteragdes reais esperadas entre o oxigénio de entrada e o de saida.

O periodo préximo a 24 horas é também o momento em que foram observados
os picos de viscosidade aparente nos cultivos conduzidos a 10%, 30% e 50% de OD,
como apresentado na Figura 5.7. Este € um ponto importante de atengao, ja que a
viscosidade dificulta a transferéncia de oxigénio para o meio de cultura e ocorreu
justamente no momento em que a produgao de CO2 é maior, sugerindo que este momento

também seja o de maior consumo de Oo.

Através dos graficos de atividades enzimaticas, produgdo de CO2 e de
viscosidade do meio ao longo do cultivo € possivel afirmar que a produgao de coquetel
enzimatico ndo esta associada ao crescimento, ja que este ocorre principalmente até 30
ou 36 horas, enquanto a produgao de CEL é iniciada a partir ou apds este tempo, atingindo

0 pico de atividade entre 48 e 72 horas.

Figura 5.7. Perfis de viscosidade aparente observados ao longo de cultivos realizados com
diferentes concentragdes de OD utilizando T. harzianum P49P11 em fermentadores
com 1,5 L de volume dtil. Niveis de OD testados: 2%, 5%, 10%, 30% e 50%.
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Com o objetivo de possibilitar a comparagédo com dados da literatura, os dados
de OD (porcentagem em relag&o a saturagado com ar) foram convertidos para valores em
concentragdo massica. Dessa forma, considerando que: (i) a concentracdo molar de

substancias dissolvidas no meio de cultura utilizado foi inferior a 0,1 mol/L; (ii) a
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temperatura de cultivo foi de 29 °C e (iii) interpolando e normalizando os dados da literatura
apresentados na Tabela 5.1 (Bailey e Ollis, 1986) para as condi¢des de processo, pode-

se obter o valor aproximado da concentragdo de OD, como segue:

Tabela 5.1. Concentragdo de oxigénio dissolvido na saturacdo para diferentes condicdes de
temperatura e concentracédo de sais. (Adaptado de Bailey e Ollis, 1986)

Temperatura | Concentragao NaCl | Pressao Parcial | Concentragao de O2 na
(°C) (mol/L) 02 (atm) saturagao (mg/L)
25 0 0,209 8,10
35 0 0,209 6,99
25 0 1,0 40,3
25 0,5 1,0 34,2

e Por interpolacao linear dos dados de concentracdo de OD entre 25 °C e
35 °C, temos que para agua a 29 °C, a concentragado de OD na saturagao
€ de 7,66 mg/L;

e Por interpolacéo linear dos dados de concentragcdao de OD em relagao a
concentragdo de sal dissolvido em agua, temos que o fator de corregao para

0,1 mol/L de sal € 0,9697 em relagao a agua sem sal dissolvido;

¢ Aplicando o fator de corregao pelo conteudo de sal a concentragdo de OD
na saturacao para agua a 29 °C, obtemos 7,42 mg/L de OD na saturagao

de agua com 0,1 mol/L de sal a 29 °C;
e Logo, para 10% de saturagéo, temos 0,742 mg/L de OD.

Este valor de concentracdo de OD esta bastante proximo da concentracédo
critica de OD (Cecit), da ordem de 0,70 mg/L, apresentado por Rolinson (1952) para
Penicillium chrysogenum. Ja outro estudo realizado por Henriksen et al. (1997), também
com a mesma espeécie de Penicillium, reportaram que, para maxima produtividade de
penicilina, € necessario que a concentragao de oxigénio dissolvido esteja em pelo menos
0,06 mmol/L, equivalente a 1,92 mg/L ou aproximadamente 25% de OD na saturagdo com

ar.

Por outro lado, Rocha-Valadez et al. (2000) concluiram que a Ccit para T.
harzianum em fermentacgéo liquida foi em torno de 4% da saturagdo com ar ou 0,32 mg/L.

Adicionalmente, abordaram o fato de que Marten et al. (1996) obtiveram Cciit da ordem de
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15% da saturagdo com ar para Trichoderma reesei, porém em cultivo contendo celulose
como substrato. Além disso, o microrganismo cresceu em forma de pellets, o que dificulta
a difusao do oxigénio e que pode ser um importante fator para explicar a observagao de

Ceit maior para este caso.

Por todo o exposto e pelo fato de nao ter sido realizada a determinacao
experimental de Ccrit para a linhagem de fungo e condi¢des de cultivo utilizados neste
projeto, optou-se por ndo utilizar condigbes de oxigénio dissolvido que estivessem
proximas as condigbes criticas observadas em alguns dos estudos abordados
anteriormente. Dessa forma, definiu-se ndo utilizar a concentragédo de OD de 10% para

experimentos posteriores.

Restringindo-se a comparagao dos resultados de atividades e concentragao de
proteinas apenas aos cultivos com 30% e 50% de OD, ndo houve variagao significativa
para os valores de 48 h e 72 h, usualmente os tempos em que o pico de atividade
enzimatica € observado. De posse destes resultados, foi definido que os cultivos seguintes
seriam realizados com oxigénio dissolvido controlado a 30% da saturagdo com ar, valor

frequentemente utilizado em bioprocessos aerobicos.

5.2 Cultivos com velocidades de agitagao fixas

Em um conjunto de experimentos prévios realizados com Trichoderma
harzianum P49P11 (selvagem) utilizando como fonte de carbono bagaco pré-tratado por
exploséo a vapor seguido de deslignificagao (BED), foram observados fragmentos de hifas
em microscopias de cultivos utilizando impelidores Rushton com velocidades de agitagao
de 500 rpm, diferentemente dos demais cultivos realizados com niveis de agitagao
inferiores. Tais fragmentos de hifas indicavam cisalhamento acima do limite suportado
pelo fungo, causado, provavelmente, por alta velocidade de agitagdo. Além disso, como
resultado mais relevante, no cultivo conduzido a 500 rpm houve drastica diminuigdo do
CEL produzido.

Com o objetivo de aprofundar os resultados prévios obtidos nos cultivos
realizados com BED como fonte de carbono, foram realizados experimentos em duplicata
em fermentador de 2L com 1,5L de volume de meio de cultura utilizando a mesma

linhagem de T. harzianum a fim de avaliar a produtividade do CEL frente a variagbes no
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tipo de impelidor e na velocidade de agitacdo. Nestes novos experimentos foi utilizado
Celufloc como fonte de carbono em substituicdo ao BED anteriormente utilizado.

A velocidade de agitagao foi mantida constante ao longo de toda a durag&o dos
cultivos em 5 diferentes niveis: 200, 300, 400, 500 e 600 rpm. Também foram testados
dois tipos de impelidores, pas retas tipo Rushton e pas inclinadas tipo orelha de elefante
com bombeamento para baixo. A concentragdo de OD foi mantida em 30% da saturagao
com ar, conforme determinado no bloco de experimentos anterior, utilizando controle em
cascata com vazao de ar comprimido (0,25 a 1,0 vwm) e suplementacao de oxigénio (0%

a 50% da vazéo de ar) quando necessario.

A seguir sdo apresentados graficos com os resultados de atividade de FPase
(Figura 5.8), atividade xilanasica (Figura 5.9), atividade B-glicosidasica (Figura 5.10) e

concentragao de proteina total (Figura 5.11) frente as diferentes condi¢cdes de agitagdes.

Figura 5.8.  Atividade celulasica total (FPase) de cultivos realizados com T. harzianum P49P11
em fermentadores com 1,5 L de volume util para os tempos de 48 h, 72 h e 96 h. (PI)
Impelidores de pas inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores Rushton.
Agitagdes fixas durante todo o cultivo: 200, 300, 400, 500 ou 600 rpm.
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Figura 5.9.
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Atividade xilanasica de cultivos realizados com T. harzianum P49P11 em
fermentadores com 1,5 L de volume util para os tempos de 48 h, 72 h e 96 h. (PI)
Impelidores de pas inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores Rushton.
Agitagdes fixas durante todo o cultivo: 200, 300, 400, 500 ou 600 rpm.
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Figura 5.10. Atividade [B-glicosidasica de cultivos realizados com T. harzianum P49P11 em
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fermentadores com 1,5 L de volume util para os tempos de 48 h, 72 h e 96 h. (PI)
Impelidores de pas inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores Rushton.
Agitacdes fixas durante todo o cultivo: 200, 300, 400, 500 ou 600 rpm.
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Figura 5.11. Concentragao de proteina total de cultivos realizados com T. harzianum P49P11 em
fermentadores com 1,5 L de volume util para os tempos de 48 h, 72 h e 96 h. (PI)
Impelidores de pas inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores Rushton.
Agitagdes fixas durante todo o cultivo: 200, 300, 400, 500 ou 600 rpm.
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As atividades enzimaticas apresentadas nos graficos anteriores foram
analisadas estatisticamente por Analise de Variancia utilizando método de Tukey para
comparagao de médias com 90% de confianga através do software Statistica (Statsoft)
(analises apresentadas no Apéndice A). Entre os resultados que apresentaram diferenga
significativa, os mais relevantes séo os resultados de FPase em 72 h dos cultivos com
Rushton a 200 rpm que se mostraram significativamente superiores em relagédo aos
cultivos com Rushton a 500 e 600 rpm. Também, resultados de FPase em 72 h dos
cultivos com Rushton a 600 rpm sao significativamente inferiores aos cultivos com pas
inclinadas a 200 e 300 rpm. Isso sugere que agitagdes mais altas, a partir de 500 rpm,
com impelidor tipo Rushton possam ser prejudiciais para a obtencdo de atividade
celulasica total (FPase). No que diz respeito as atividades B-glicosidasicas, a analise
estatistica mostrou que os resultados de 48 h de cultivos com pas inclinadas a 600 rpm
foram significativamente superiores a quase todas as demais condigdes com ambos os
impelidores. No entanto, em 72 h esta diferenga n&o € mais observada, sugerindo que Pl
a 600 rpm pode adiantar a obtencao de um mesmo nivel atividade B-glicosidasica. Pode-
se concluir que cultivos com agitagédo entre 200 e 400 rpm com impelidores tipo Rushton
e cultivos com agitagdo entre 200 e 500 rpm com impelidores de pas inclinadas nao
interferem significativamente na produgéo do CEL.
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As amostras dos cultivos realizados com velocidades de agitagao fixas também
foram utilizadas para avaliagdo da morfologia fungica em microscopio dptico com camera
acoplada. Foram registradas microscopias das amostras coletadas em cada tempo de
cultivo com aumento de 200 e 400 vezes. As microscopias mais relevantes, todas de
amostras coletadas em 72 horas de cultivo e 200 vezes de aumento, sdo apresentadas
nas figuras a seguir: Figura5.12 — Cultivo com impelidor tipo Rushton a 200 rpm;
Figura 5.13 — Cultivo com impelidor tipo Rushton a 400 rpm; Figura 5.14 — Cultivo com
impelidor tipo Rushton a 600 rpm; Figura 5.15 — Cultivo com impelidor tipo pas Inclinadas
a 200 rpm; Figura 5.16 Cultivo com impelidor tipo pas Inclinadas a 500 rpm; Figura 5.17
Cultivo com impelidor tipo pas Inclinadas a 600 rpm.

Figura 5.12. Microscopia de cultivo de T. harzianum P49P11 realizado com velocidade de
agitagdo de 200 rpm e impelidor tipo Rushton. Amostra de 72 h de cultivo, aumento
de 200 vezes.




70

Figura 5.13. Microscopia de cultivo de T. harzianum P49P11 realizado com velocidade de
agitacao de 400 rpm e impelidor tipo Rushton. Amostra de 72 h de cultivo, aumento
de 200 vezes.

Figura 5.14. Microscopia de cultivo de T. harzianum P49P11 realizado com velocidade de
agitagdo de 600 rpm e impelidor tipo Rushton. Amostra de 72 h de cultivo, aumento
de 200 vezes.
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Figura 5.15. Microscopia de cultivo de T. harzianum P49P11 realizado com velocidade de
agitacdo de 200 rpm e impelidor tipo pas Inclinadas. Amostra de 72 h de cultivo,
aumento de 200 vezes.

Figura 5.16. Microscopia de cultivo de T. harzianum P49P11 realizado com velocidade de
agitacdo de 500 rpm e impelidor tipo pas Inclinadas. Amostra de 72 h de cultivo,
aumento de 200 vezes.
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Figura 5.17. Microscopia de cultivo de T. harzianum P49P11 realizado com velocidade de
agitacdo de 600 rpm e impelidor tipo pas Inclinadas. Amostra de 72 h de cultivo,
aumento de 200 vezes.

Através das microscopias apresentadas, € possivel verificar que nos cultivos
com velocidade de agitagao de 200 rpm as hifas fungicas apresentaram menor quantidade
de esporos em comparagédo aos cultivos com 600 rpm. Além disso, entre os cultivos
realizados a 600 rpm, os realizados com impelidores tipo pas inclinadas apresentaram
niveis consideravelmente menores de esporos em comparagao aos cultivos realizados
com impelidores tipo Rushton. Adicionalmente, observa-se maior comprimento das hifas
em cultivos com velocidades de agitagdo menores que 600 rpm para os dois tipos de
impelidores, sugerindo que sob velocidades de agitagcdo altas o fungo tenha mais

dificuldades para se desenvolver.

Como fato adicional, ndo foi observada quantidade significativa de fragmentos
de hifas em microscopias de nenhum cultivo (Figuras 5.12 a 5.17 e demais microscopias
nao apresentadas), diferentemente do que era esperado tendo como base os
experimentos prévios realizados com BED como fonte de carbono. Este fato sugere que
a interagdo entre as hifas fungicas e diferentes tipos de biomassas pode variar

consideravelmente, sendo que em algumas biomassas o fungo consegue aderir de tal
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forma que as particulas de biomassa podem servir como uma espécie de prote¢cdo ao

fungo e impedir que as hifas sejam danificadas por um nivel de cisalhamento mais alto.

Foi reportado na literatura por Kao et al. (2007) que a esporulagcdo de
microrganismos € uma forma de protegdo desencadeada em momentos de grande
estresse. Pode ser causada por auséncia de substrato, auséncia de oxigénio, excesso de
compostos toxicos ou fatores fisicos inadequados ao microrganismo, como alta tensao de
cisalhamento, por exemplo. Esta ultima opcédo € a hipétese mais provavel para os
resultados obtidos, visto que as demais condigdes de processo foram mantidas nos
mesmos niveis em todos os cultivos. Adicionalmente, Serrano-Carreén et al. (1997)
reportaram alta sensibilidade de linhagem de T. harzianum sob condi¢des de agitagdo
relativamente brandas de 0,2 kW/m?3. A titulo de comparacdo, Wang, et al. (1979)
reportaram uso de poténcia de agitagdo na ordem de 2,0 kW/m? para producdo de
penicilina, tanto em escala de laboratério quanto em escala industrial, obtendo bons
resultados. Essa comparagdo mostra a grande diferenga de resisténcia que pode ser
percebida entre dois fungos filamentosos de géneros diferentes, ressaltando a importancia
de se realizar uma avaliagdo aprofundada quanto a estes aspectos.

Para comparagéo com os dados deste projeto, foi utilizada a equagéo 2 para
calculo de poténcia ndo aerada para um impelidor considerando Np de 6 para impelidores
Rushton e 1,5 para impelidores de pas inclinadas. Para fazer a corre¢ao do calculo para
considerar dois impelidores para os cultivos com impelidores Rushton e também para
obter a poténcia aerada foram utilizados os graficos das Figuras 3.2 e 3.3, considerando
vazao especifica de ar de 1 vwvm. Devido as Figuras 3.2 e 3.3 serem especificas para
impelidores Rushton, a corre¢cdo de Pyg/P ndo foi considerada para impelidor de pas
inclinadas, sendo apresentado para estes casos apenas os resultados para poténcia nao
aerada. Os dados para as diferentes velocidades de agitagdo e impelidores sao

apresentados na Tabela 5.2.
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Tabela 5.2. Calculo de poténcia ndo aerada e poténcia aerada para cultivos realizados em
fermentador com 1,5 L de volume de meio de cultura com dois impelidores Rushton
(RU) e um impelidor de pas inclinadas (Pl) sob agitagbes fixas ao longo de todo o
cultivo. P — Poténcia ndo aerada; Py — Poténcia aerada; N — Velocidade de agitagéo.

P/V (kW/m3) P/V — dois impelidores (kW/m®)  Pg/V (kW/m?)

N (Eq. 2) (Fig. 1.4) (Fig. 1.5)

(rPm)  p3s Inclinadas Rushton Rushton Rushton
200 0,03 0,06 0,08 0,07
300 0,10 0,19 0,29 0,25
400 0,23 0,45 0,68 0,62
500 0,45 0,88 1,32 1,23
600 0,78 1,52 2,28 2,19

Verifica-se que a poténcia dissipada em cultivos com impelidores Rushton é
relativamente grande para as frequéncias de agitagéo de 500 e 600 rpm. Por outro lado,
para impelidor de pas inclinadas, a poténcia dissipada é consideravelmente menor para a
mesma velocidade de agitagdo, devido especialmente ao numero de poténcia ser
bastante inferior ao numero de poténcia para impelidores Rushton, além de ter sido
utilizado apenas um impelidor de pas inclinadas. Para a maioria dos casos, os valores
estdo acima do valor de 0,2 kW/m? reportado por Serrano-Carredn et al. (1997) como
sendo um valor critico para T. harzianum. No entanto, sugere-se que hajam diferengas
para valores criticos de vip € Pg/V dependendo dos componentes do meio de cultura
utilizado, sendo possivel que componentes sélidos, como Celufloc ou bagaco, fornegam

algum tipo de protecéo fisica as hifas fungicas.

Desta forma, através dos resultados de atividades enzimaticas foi possivel
constatar que os dois tipos de impelidores testados geram resultados estatisticamente
inferiores para algumas atividades enzimaticas e em alguns tempos especificos quando
utilizados acima de determinadas velocidades de agitagdo — Rushton a partir de 500 rpm
e pas inclinadas a partir de 600 rpm. Também, através das microscopias foi possivel
verificar algumas caracteristicas morfologicas diferentes no micélio fungico dependendo
do nivel de agitagéo e do tipo de impelidor utilizado. Assim, constatou-se que existe uma
faixa de velocidade de agitacdo entre 200 a 500 rpm para pas inclinadas e entre 200 a
400 rpm para Rushton, que pode ser utilizada em cultivos com T. harzianum. Estes

aspectos sdo importantes para o escalonamento do processo por permitir flexibilidade
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tanto na escolha do impelidor quanto na velocidade de agitacado — e por consequéncia, da
tensdo de cisalhamento — a ser empregada para a manutengdo da homogeneidade e

transferéncia de massa no processo.

Como um dos objetivos propostos, a partir dos dados de experimentos em
fermentador de 2 L, as faixas de velocidade de agitagéo definidas para serem utilizadas
nos experimentos seguintes nesta mesma escala de fermentador foram de 200 a 400 rpm

para impelidor tipo Rushton e 200 a 500 rpm para impelidor tipo pas Inclinadas.

Tendo em vista o gasto energético do processo referente a agitagéo e aeragao,
uma questao a ser respondida a fim de delinear condi¢des de processo que o tornem mais
econdmico em termos de gasto de energia €: Qual a combinagdo de velocidade de
agitacao e taxa de aeragao que fornece oxigénio suficiente ao processo e gera 0 menor

custo operacional em termos energéticos?
Para esta resposta, algumas variaveis precisam ser levadas em conta:
¢ Limites de rotacao e aeracéo do fermentador;

e Modelo para transferéncia de oxigénio levando em conta frequéncia de

agitacao e taxa de aeracgao para o fermentador a ser utilizado;
e Demanda de oxigénio ao longo do tempo do cultivo;
e Custo de producgio de ar comprimido;

e Curva de consumo de energia elétrica do agitador em relacao a velocidade

de agitacao;

Com estes dados, é possivel determinar a melhor condicdo de agitagdo e
aeragao para cada momento do processo de forma a fornecer o oxigénio necessario com
o0 menor gasto energético. No entanto, este projeto ndo abordou a avaliagdo econdmica,

sendo um possivel caso de estudo futuro.

5.3 Comparacao de linhagens de T. harzianum

Durante a realizacdo dos experimentos anteriores um problema que tornou

dificil a condugao dos cultivos ficou evidente. Houve a formacao de uma espessa espuma
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que ocupou todo o espaco do fermentador acima do liquido. Nao foi observada diferenca
visual entre a espuma formada em cultivos com parametros de agitagcao diferentes. Varios
antiespumantes tradicionais, tanto nacionais quanto importados, foram testados para
tentar controlar a espuma. Com o uso de alguns deles foi possivel manter a espuma
razoavelmente controlada, porém estes influenciaram negativamente na producdo do

CEL. Os demais antiespumantes nido foram eficientes na diminuicdo da espuma.

A presencga de espuma com tais caracteristicas e que apresenta tamanha
dificuldade para ser controlada torna o escalonamento do processo de produg¢édo de CEL
desafiador e até perigoso, ja que existe a possibilidade de entupimento do filtro de
exaustdo de gas. Quando isso ocorre, ha pressurizagao do fermentador e risco de
abertura dos dispositivos de seguranca do vaso, arruinando a fermentagdo. Em escala
industrial, € possivel se pensar em solugdes para controle ou remogdo mecanica da
espuma através de um projeto especifico de fermentador com dispositivos mecanicos
para quebra de espuma ou saidas superiores para a espuma, por exemplo. No entanto,
nao foi possivel realizar modificacdes no fermentador de 100 L utilizado para o
escalonamento do processo, portanto foi necessario resolver o problema da espuma
através de alteragdes de processo. E importante ressaltar que o filtro de exaustéo de gas
€ necessario para o escalonamento do processo em fermentador de 100 L, j& que nas
duas escalas estudadas o processo é executado de forma asséptica. Assim, o filtro de
exaustao e o filtro de entrada de ar garantem que as trocas gasosas com o meio ambiente
ocorram sem a entrada de microrganismos indesejados no processo e, adicionalmente,

sem que o microrganismo cultivado seja liberado para o meio ambiente.

Por estes motivos, resolveu-se testar a linhagem mutante T. harzianum
5PCE15 que havia sido obtida ha pouco tempo por nosso grupo de pesquisa (Costa,
2017). Tal linhagem possui a caracteristica de ndo produzir espuma e dados obtidos em
cultivos realizados em condigbes semelhantes em frascos agitados indicavam que a
linhagem possuia produtividade de CEL semelhante a linhagem selvagem. Dessa forma,
foram realizados experimentos nas condi¢cdes de velocidade de agitagcao definidas no
bloco de experimentos anterior, a fim de comparar as linhagens selvagem e mutante em
fermentador de 2 L frente aos dois tipos de impelidores, Rushton (RU) e pas Inclinadas
(P1). A Figura 5.18 apresenta fotografias de cultivos em que foram utilizadas as linhagens

de T. harzianum selvagem (A) e T. harzianum mutante (B), nas quais € possivel observar
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a diferenga na formagéo de espuma. Na sequéncia, as Figuras 5.19, 5.20, 5.21 e 5.22

apresentam, respectivamente, os resultados de atividade celulasica total (FPase),

atividade xilanasica, atividade B-glicosidasica e concentragao de proteinas para os CEL

produzidos pelas duas linhagens.

Figura 5.18. Diferenga na formagao de espuma de cultivos para produgédo de CEL: (A) Cultivo
com a linhagem de T. harzianum P49P11 (selvagem); (B) Cultivo com a linhagem de
T. harzianum 5PCE15 (mutante). Fotos de 48 horas apds o inicio dos cultivos.
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Figura 5.19. Comparagao da atividade celulasica total (FPase) entre as linhagens T. harzianum
P49P11 e T. harzianum 5PCE15 em fermentador com 1,5 L utilizando impelidores
tipo Rushton (RU) e pas Inclinadas (PI).
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Figura 5.20. Comparagao da atividade xilanasica entre as linhagens T. harzianum P49P11 e T.
harzianum 5PCE15 em fermentador com 1,5 L utilizando impelidores tipo Rushton
(RU) e pas Inclinadas (PI).
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Figura 5.21. Comparagao da atividade B-glicosidasica entre as linhagens T. harzianum P49P11 e
T. harzianum 5PCE15 em fermentador com 1,5 L utilizando impelidores tipo Rushton
(RU) e pas Inclinadas (PI).
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Figura 5.22. Comparagao da concentragéo de proteinas entre as linhagens T. harzianum P49P11
e T. harzianum 5PCE15 em fermentador com 1,5 L utilizando impelidores tipo
Rushton (RU) e pas Inclinadas (PI).
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Os resultados mostram que as linhagens sdo equivalentes em termos de
producédo de CEL, sendo possivel substituir a linhagem selvagem pela linhagem mutante
gue apresenta o beneficio de ndo formar espuma durante o cultivo. Também, em razao
de os resultados de producdo de CEL serem equivalentes para os dois tipos de
impelidores, definiu-se a utilizagdo de impelidores tipo Rushton para experimentos
posteriores, ja que este € o tipo padrao de impelidor, normalmente fornecido de fabrica
para fermentadores de escala de bancada e piloto, facilitando as primeiras etapas de

escalonamento propostas neste trabalho.

5.4 Caracterizagao dos fermentadores

5.4.1 Determinagéo de k.a em fermentadores de 2L e 100 L

Foram realizadas determinag¢des de kLa em fermentadores de 2 L e 100 L de
volume util com o objetivo de se obter a faixa de ki.a das condigbes de cultivo definidas
previamente para fermentador de 2 L e determinar as condigbes de agitagao e aeragéo
que fornecem a mesma faixa de kLa para fermentador de 100 L.
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Para fermentadores de 2L, foram utilizados 1,5L de volume de agua,
velocidade de agitagdo de 200 a 600 rpm e vaz&o especifica de ar de 0,25 a 1,0 vwm. As
determinacdes de kLa para fermentador de 2 L foram realizadas para a faixa completa de
agitacdes testadas em cultivos com agitacdes fixas, ja que no momento das medigbes de
kia, os experimentos com agitagbes fixas ainda ndo haviam sido concluidos.
Adicionalmente, esta faixa ampliada de resultados pode subsidiar futuros trabalhos que

necessitem de dados de kLa para este modelo e tamanho de fermentador.

Ja para o fermentador de 100 L, foram utilizados 100 L de agua, velocidade de
agitacao de 63 a 189 rpm e vazao especifica de arde 0,1 a 0,75 vvm. A faixa de velocidade
de agitagao escolhida para o fermentador de 100 L foi determinada de forma a manter a

mesma faixa de velocidade da extremidade do impelidor em relagéo a escala de 2 L.

Os resultados de kLa apresentados a seguir foram calculados utilizando o
método de ajuste a equacao integrada do balango de massa de oxigénio para a fase
liquida (Equagéo 11), a qual considera no calculo o tempo de resposta do sensor de OD.
Dessa forma, foi determinado em quintuplicata o tempo de resposta do sensor de OD
utilizado, resultando em tempo de resposta 7, de 22 s, equivalente a constante de atraso
do sensor ke de 163 h™'. Assim, apesar de ser matematicamente possivel de se obter
valores de kiLa acima de 163h™, isso n&o faria sentido fisico devido a limitagdo do tempo
de resposta do sensor de OD. Até mesmo valores de kiLa proximos ao ke devem ser

utilizados com cautela, ja que ha maior incerteza em seu calculo.

As Figura5.23 e 5.24 apresentam os resultados de kia obtidos para

fermentador de 2 L e fermentador de 100 L, respectivamente.
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Figura 5.23. Resultados de k.a obtidos para fermentador de 2 L com 1,5 L de agua, velocidade
de agitacao de 200 a 600 rpm e vazao especifica de ar de 0,25 a 1,0 vvm.
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Figura 5.24. Resultados de k.a obtidos para fermentador de 100 L com 100 L de agua, velocidade
de agitacao de 63 a 189 rpm e vazao especifica de ar de 0,1 a 0,75 vwm.
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Os graficos mostram que as faixas de velocidade de agitacdo e vazao
especifica de ar utilizadas foram adequadas para obter o mesmo intervalo de kLa nas duas
escalas, entre 6 e 125 h™'. Tais resultados foram utilizados para definir as condigbes de
agitacao e aeragao para fermentador de 100 L a fim de se utilizar os mesmos kra minimo

e maximo utilizados em fermentador de 2 L.
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5.5 Estratégias de escalonamento

Foram realizados experimentos considerando duas estratégias definidas para
o escalonamento do processo de produgao de coquetel enzimatico lignocelulolitico. Estes
cultivos foram realizados em duplicata com a linhagem mutante (5PCE15) do fungo T.

harzianum. A seguir, sao apresentados os principais resultados obtidos.

5.5.1 Velocidade da extremidade do impelidor (vip) € vazéo especifica de ar (¢ar)

Como primeira estratégia testada para escalonamento da producdo de CEL
em fermentador de 100 L, foram utilizadas a velocidade da extremidade do impelidor (viip)
e a vazao especifica de ar (¢ar) como critérios a serem mantidos em faixas equivalentes
para as duas escalas. Tais critérios ndo foram mantidos em um valor fixo durante todo o
cultivo, mas sim variavel dentro de uma faixa que possibilitasse manter o OD em patamar
equivalente aos 30% da saturacdo que foram utilizados em escala de 2 L. Para isso,
conforme ja4 mencionado anteriormente, foram consideradas as seguintes condi¢des
operacionais dos cultivos realizados em fermentador de 2L como base para o

escalonamento do processo:
e Impelidor: Pas retas tipo Rushton;

e Velocidade de agitagdo: 200 a 400 rpm, correspondente a vip de 0,54 a
1,09 m/s;

e Aeracao de 0,375 a 1,5 LPM, correspondente a 0,25 a 1,0 vwm;

e OD fixo em 30% da saturagédo de ar, mantido por controle em cascata de

agitacéo e aeragao.

Dessa forma, mantendo-se as mesmas faixas de vip € ¢ar, as condicdes de

agitacao e aeragao definidas para a escala de 100 L foram:
e Impelidor: Pas retas tipo Rushton;

e Velocidade de agitacao: 63 a 126 rpm;
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e Aeracado de 25 a 100 LPM;

e OD fixado em 25% da saturagao de ar, mantido por controle em cascata de

agitacéo e aeragao.

O set point do OD utilizado em fermentador de 100 L foi de 25%, ja que o
fermentador € mantido sob presséao positiva de 0,2 bar ao longo do cultivo a fim de evitar
gque contaminagdes microbioldgicas externas ao fermentador possam entrar através de
qualquer pequeno vazamento que possa haver no equipamento. Esta pressao positiva €
responsavel por aumentar proporcionalmente a solubilidade do oxigénio no meio de

cultura, conforme a Lei de Henry apresentada na equagao 1.

Assim, para se ter a mesma concentragao de oxigénio dissolvido, em mgl/L,
gue o fermentador de bancada (pressdo muito préxima a ambiente) possui quando esta
com OD a 30% da saturagao, € necessario manter o OD do fermentador de 100 L a 25%

da saturagdo com 0,2 bar de presséo positiva (20% superior a pressao ambiente).

Foram realizados cultivos em duplicata utilizando esta estratégia e os
resultados de FPase, xilanase, B-glicosidase e concentracdo de proteinas totais sédo
apresentados nas Figuras 5.25 a 5.28 em comparagdao a média dos cultivos realizados

emescalade 2 L.

Figura 5.25. Resultados de FPase de CEL produzido em fermentador de 100 L em comparagao
com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de escalonamento,
foram mantidas constantes as faixas de Vip € ¢ar.
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Figura 5.26.
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Resultados de xilanase do CEL produzido em fermentador de 100 L em comparagao
com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de escalonamento,
foram mantidas constantes as faixas de vip € ¢ar.
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Resultados de [B-glicosidase de CEL produzido em fermentador de 100 L em
comparagao com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de
escalonamento, foram mantidas constantes as faixas de vip € §ar.
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Figura 5.28. Concentragao de proteinas totais do CEL produzido em fermentador de 100 L em
comparacao com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de
escalonamento, foram mantidas constantes as faixas de vip € §ar.
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Os resultados de atividades enzimaticas (FPase, xilanase e [B-glicosidase)
obtidos com os CEL produzidos em fermentador de 100 L foram aproximadamente a
metade em comparagao aos resultados obtidos em fermentador de 2 L. Ja a concentragao
de proteinas totais foi similar para as duas escalas. Isso mostra que a concentracao de
proteinas pode ser usada em alguns casos especificos para inferéncia dos resultados, no
entanto ndo é informacao suficiente para avaliagdo completa da capacidade de hidrélise

do coquetel enzimatico produzido.

Em geral, os resultados foram aquém do satisfatério, concluindo-se que as
condigdes operacionais utilizadas em fermentador de 100 L a partir desta estratégia foram

inadequadas para escalonamento da producao de CEL.

E importante salientar que entre 16 e 36 horas de cultivo (fase exponencial de
crescimento celular) o OD ficou proximo a 0% (grafico ndo apresentado), ja que as
condigbes de agitacdo e aeragao definidas para o fermentador de 100 L ndo foram
suficientes para fornecer todo o oxigénio demandado pelos microrganismos. E possivel
que esta tenha sido uma das causas da obtencdo de CEL com baixa atividade enzimatica
para esta estratégia de escalonamento do processo, ja que durante o periodo de
crescimento, o nivel de oxigénio foi deficiente, o que pode ter resultado em menor

guantidade de biomassa fungica e, consequentemente, menor produtividade enzimatica.
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5.5.2 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a)

Além da estratégia de vip e ¢ar, também foi proposta estratégia de
escalonamento utilizando faixa de kLa constante entre as escalas de fermentadores como
critério alternativo de escalonamento. Para tanto, como ja apresentado no capitulo de
Materiais e métodos, foram consideradas as seguintes condigbes operacionais dos
cultivos realizados em fermentador de 2 L como base para a ampliacdo de escala até

fermentador de 100 L:
¢ Impelidor: Pas retas tipo Rushton;
e Velocidade de agitagao: 200 a 400 rpm;
e Aeracao de 0,375 a 1,5 LPM, correspondente a 0,25 a 1,0 vwm;
e kLa minimo (agitagdo de 200 rpm e aeragéo de 0,25 vvm): 8,5 h™";
e kLa maximo (agitagcdo de 400 rpm e aeragao de 1,0 vwm): 73,8 h™';

e OD fixado em 30% da saturacgao de ar, mantido por controle em cascata de

agitacéo e aeragao.

Para manter a mesma faixa de k.a em fermentador de 100 L, foram utilizadas

as seguintes condigbes operacionais:
e Tipo de impelidor: Pas retas tipo Rushton;
e Velocidade de agitacao: 63 a 158 rpm;
e Aeracgdo de 20 a 60 LPM, correspondente a 0,20 a 0,60 vwvm;
e kLa minimo (agitagéo de 63 rpm e aeragdo de 0,20 vvm): 8,5 h'";
e kLa maximo (agitacdo de 158 rpm e aeragao de 0,60 vvm): 84 h";

e OD fixado em 25% da saturagao de ar, mantido por controle em cascata de

agitacéo e aeragao e pressao da dorna.

Foram realizados experimentos em duplicata em fermentador de 100 L e os

resultados de atividades enzimaticas de FPase, xilanase, B-glicosidase e concentragédo de
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proteinas totais sdo apresentados nas Figuras 5.29 a 5.32 em comparagéo a média dos

cultivos realizados em escala de 2 L.

Figura 5.29. Resultados de FPase de CEL produzido em fermentador de 100 L em comparagéo
com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de escalonamento,
foi mantida constante a faixa de k.a.
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Figura 5.30. Resultados de xilanase do CEL produzido em fermentador de 100 L em comparacao
com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de escalonamento,
foi mantida constante a faixa de k.a.
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Resultados de [B-glicosidase de CEL produzido em fermentador de 100 L em
comparacao com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de
escalonamento, foi mantida constante a faixa de k_a.
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Figura 5.32. Concentracao de proteinas totais do CEL produzido em fermentador de 100 L em
comparagao com resultados obtidos em fermentador de 2 L. Como critérios de
escalonamento, foi mantida constante a faixa de k.a.
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salientar que nesta estratégia, a pressdo da dorna também foi

durante a realizagdo dos experimentos ja que os limites maximos de agitagao e aeragao

definidos nao seriam suficientes para manter o OD a 30%. Com esta modificagido, o kLa

maximo foi superior ao inicialmente planejado devido ao aumento da concentragéo de

saturagéo de oxigénio no meio, que por sua vez foi alterada pelo aumento da pressao

parcial do oxigénio — Lei de Henry, equacao 1. Mesmo com esta modificagéo, o OD atingiu

valores em torno de 5% entre 16 e 30 horas de cultivo. Estes niveis de OD nao ideais
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foram observados por menor tempo e a niveis ndo tao baixos em comparagao a primeira

estratégia de escalonamento.

Mesmo com o controle ndo eficiente do oxigénio dissolvido, esta estratégia
mostrou resultados melhores em relacdo a primeira estratégia de escalonamento. A
atividade celulasica total (FPase) atingiu valor equivalente ao obtido em fermentador de
2 L para o tempo de 48 horas, porém apresentando leve queda nos pontos seguintes
(Figura 5.29). As atividades xilanasica e B-glicosidasica atingiram valores de 150 U/mL e
2U/mL respectivamente, abaixo dos obtidos em fermentador de 2L, porém
consideravelmente acima dos obtidos com a primeira estratégia, na qual foram obtidos

100 U/mL e 1,5 U/mL para as duas atividades, respectivamente.

Desta forma, observou-se uma melhora bastante importante com a segunda
estratégia, chegando bastante préximo a maioria dos resultados obtidos em escala de
laboratério. Ainda assim, algumas possibilidades podem ser avaliadas a fim de entender
0s motivos de os resultados ndo terem sido os mesmos observados em fermentador de
2L

o Verificar efeito do preparo e, principalmente, da esterilizacdo do meio
de cultura em fermentador de 100 L, que ocorrem de maneiras

diferentes em relagéo ao realizado para fermentador de 2 L;

e Buscar novas formas de avaliar o cisalhamento entre as diferentes

escalas, além de vip e P/V;

e Testar estratégia com mesmo nivel de agitacao utilizado na segunda
estratégia de escalonamento, porém com maior vazao de ar e pressao
do reator para evitar que o nivel de OD caia abaixo de 10% da saturacao

com ar;

e Testar operacdo em batelada alimentada, de forma a dosar o substrato
de forma que seja possivel suprir a demanda de oxigénio ao longo de
todo o processo com mais facilidade. No entanto, para este ponto é
importante modificar 0 meio de cultura, especialmente o indutor da
sintese de enzimas, para componente soluvel de forma a facilitar a

alimentagao ao longo do cultivo.
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6 CONCLUSOES

Foram avaliadas produtividades de CEL de Trichoderma harzianum P49P11
(linhagem selvagem) sob diferentes concentracées de OD em fermentadores de 2 L.
Devido a dificuldade de controle do OD ao longo dos cultivos e de estudos reportarem
concentracéo de oxigénio critica para fungos filamentosos entre 4% e 15%, foi definida a
utilizagédo de OD em 30% da saturagdo com ar para evitar que concentragdes criticas de
oxigénio dissolvido pudessem ser atingidas e houvesse possibilidade de diminuigéo da
produtividade de CEL.

Os cultivos realizados em fermentador de 2 L utilizando a linhagem de T.
harzianum P49P11 (nativa) com velocidade de agitagao fixa ndo apresentaram diferengas
significativas de produtividade de CEL para rota¢des entre 200 e 400 rpm para impelidores
Rushton e 200 a 500 rpm para impelidores de pas inclinadas. Velocidades de agitagdo
acima destas faixas resultam em queda de algumas atividades enzimaticas e alteragdes

morfoldgicas da biomassa fungica.

Em experimentos para comparagao das linhagens P49P11 (nativa) e SPCE15
(mutante) de T. harzianum, esta ultima apresentou produtividade equivalente a linhagem
selvagem e, por apresentar a vantagem de nao produzir espuma ao longo do cultivo,
importante caracteristica para o escalonamento do processo, foi a linhagem escolhida

para ser utilizada no escalonamento da producéo de CEL.

Por fim, foram realizados cultivos em fermentador de 100 L utilizando duas
estratégias de escalonamento. A primeira estratégia foi realizada utilizando como critérios
de escalonamento a velocidade da extremidade do impelidor juntamente com vazéo
especifica de ar (vip + ¢ar) € Na segunda estratégia manteve-se fixa a faixa de k.a em
ambas as escalas de fermentadores testadas. Os resultados obtidos com a primeira
estratégia nao foram satisfatorios, com producédo de CEL em fermentador de 100 L
equivalente a metade da producédo de CEL em fermentador de 2 L. As demais atividades
enzimaticas também apresentaram resultados consideravelmente abaixo dos observados
em fermentadores de 2L. Ja a segunda estratégia apresentou resultados
significativamente superiores em relagao a primeira estratégia, com incrementos de 60%
a 90% para as atividades enzimaticas dosadas. Tais resultados n&o atingiram
completamente os obtidos em fermentadores de 2 L, mas sé&o promissores e indicam que

critérios de escalonamento relacionados a transferéncia de oxigénio séo os mais indicados
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para este tipo de bioprocessos. Ademais, esta metodologia de escalonamento pode servir
como base para outros estudos de escalonamento com fungos filamentosos, seja para a

producao de enzimas ou de outros bioprodutos.

E importante continuar direcionando esforgos para o dominio desta importante
etapa de aumento de escala de producdo, especialmente no caso de bioprocessos
aerdbicos com fungos filamentosos que apresentam caracteristicas mais desafiadoras
que outros bioprocessos, como a resisténcia menor ao cisalhamento e as modificacoes
reologicas ao longo do processo. Além disso, a tecnologia de producdo de enzimas
lignoceluloliticas € dominada por poucas empresas no mundo, sendo importante que o
Brasil detenha tecnologia prépria e transfira esta tecnologia ao setor produtivo. Assim, é
possivel reduzir os custos de produgéo do etanol de segunda geragdo e ndo depender

exclusivamente de fornecedores multinacionais deste insumo.
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ANALISE ESTATISTICA DE COMPARACAO DE MEDIAS PELO METODO
DE TUKEY

Foram realizadas analises estatisticas de comparag¢ao de médias pelo método

de Tukey com 90% de confianga para comparagdo dos resultados referentes as

fermentacdes realizadas em fermentador de 2 L com agitagbes fixas durante todo o

cultivo. A seguir sdo apresentados os resultados gerados pelo software Statistica (Statsoft)

a partir de comparacgdes dos resultados de FPase, xilanase, B-glicosidase e concentragao

de proteinas em 48 horas e 72 horas de cultivo para as diferentes velocidades de agitagao

(200 a 600 rpm) e dois tipos de impelidores, pas retas tipo Rushton e pas inclinadas tipo

orelha de elefante.

Figura A.1.

Andlise estatistica de comparagao de médias pelo método de Tukey para atividades

de FPase de amostras de (a) 48 h e (b) 72 h de cultivos realizados com T. harzianum
P49P11 em fermentadores com 1,5L de volume util. (Pl) Impelidores de pas
inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores pas retas tipo Rushton.

Tukey HSD test; variable FPase 48h (Spreadsheet3)
Approximate Probabilities for Post Hoc Tests
Error: Between MS = ,03919, df = 14,000

Rotacao {1} ‘ {2} ‘ 3} ‘ “ ‘ {5} ‘ {6} ‘ ‘ {8} ‘ {9} ‘ {10}

Cell No. 1,0252 ,90162 .58252 ,85780 ,76284 1,1202 1,2280 ,82495 ,93533 1,1479

1 RU - 200 rpm 0,999609 0367378 0,992459 0,931058 0,999955 0,985162 0,975520 0,999939  0,999633
2 RU - 300 rpm| 0,999609 0,744872  1,000000 0,999033 0,976087 0,805139 0,999984 1,000000 0,951389
3 RU - 400 rpm|| 0,367378  0,744872 0,777942 0987528 0,171765 0,064045 0,871753 0,507256  0,134587
4 RU - 500 rpm||  0,992459  1,000000 0,777942 0,999903 0,890142 0,583774 1,000000 0,999955 0,826054
5 RU - 600 rpm|| 0,931058  0,999033  0,987528  0,999903 0,723358  0,416904  0,999997 0,990747 0,643974
6 PI1-200 rpm|| 0,999955 0,976087 0,171765 0,890142 0,723358 0,999870 0,812502 0,985306  1,000000
7 Pl-300 rpm| 0,985162 0,805139 0.064045 0,583774 0416904 0,999870 0,480488 0,819184  0,999989
8 Pl1-400 rpm|[ 0,975520 0,999984 0,871753 1,000000 0,999997 0,812502 0,480488 0,999210  0,733349
9 PI-500 rpm| 0,999939 1,000000 0,507256 0,999955 0,990747 0,985306 0,819184  0,999210 0,964889
10 Pl - 600 rpm| 0,999633 0,951389  0,134587 0,826054 0,643974 1,000000 0,999989 0,733349  0,964889

Tukey HSD test; variable FPase 72h (Spreadsheet3)
(b) Approximate Probabilities for Post Hoc Tests
Error: Between MS = 02567, df = 14,000
Rotagao {1} ‘ {2 ‘ {3} ‘ {4} ‘ {5} ‘ {6} ‘ {7} ’ {8} ‘ {9} {10}

Cell No. 1.4349 1,0523 1,0238 .93017 .78804 1,3997 1,3218 1,0100 1,0015 .94648

1 [ RU-200rpm 0,397501 0,221099 0078756 0,028465 1,000000 0,998979 0,191419 0,174909 0,153001
2 RU - 300 rpm|| 0,397501 1,000000 0,996401 0,805046 0515340 0,788575 0,999999 0,999997 0,999392
3 RU - 400 rpm| 0,221099  1,000000 0,998867 0,822926 0,312676 0,590307 1,000000 1,000000 0,999898
4 RU - 500 rpm| 0,078756  0,996401  0,998867 0,989551  0,117817  0,268795 0,999676  0,999870  1,000000
5 RU - 600 rpm| 0,028465 0,805046  0,822926  0,989551 0,041861 0,096340 0,864700 0,887531 0,988257
6 PI-200 rpm| 1,000000 0,515340 0,312676 0,117817 0,041861 0,999949  0,273839 0,251810  0,215261
7 PI-300 rpm|[ 0,998979 0,788575 0,590307 0,268795 0.096340  0,999949 0,535837  0,503009 0,420704
8 Pl-400 rpm|| 0,191419  0,999999 1,000000 0999676 0,864700 0,273839 0,535837 1,000000  0,999980
9 PI-500 rpm|| 0,174909 0999997 1,000000 0,999870 0,887531 0,251810 0,503009 1,000000 0,999994
10 Pl -600 rpm| 0,153001 0,999392 0,999898 1,000000 0,988257 0,215261 0,420704 0,999980 0,999994
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Figura A.2. Analise estatistica de compara¢ao de médias pelo método de Tukey para atividades

de xilanase de amostras de (a) 48 h e (b) 72 h de cultivos realizados com T.
harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L de volume util. (PI) Impelidores de
pas inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores pas retas tipo Rushton.
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(b)

Cell No.

Tukey HSD test; variable Xil 72h (Spreadsheet3)
Approximate Probabilities for Post Hoc Tests
Error: Between MS = 21452, df = 14,000
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Figura A.3. Analise estatistica de compara¢ao de médias pelo método de Tukey para atividades

de B-glicosidase de amostras de (a) 48 h e (b) 72 h de cultivos realizados com T.
harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5 L de volume util. (PI) Impelidores de
pas inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores pas retas tipo Rushton.
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Tukey HSD test; variable Beta 48h (Spreadsheet3)
Approximate Probabilities for Post Hoc Tests
Error: Between MS = 20914, df = 14,000
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Tukey HSD test; variable Beta 72h (Spreadsheet3)
Approximate Probabilities for Post Hoc Tests
Error: Between MS = 43066, df = 14,000
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Figura A4. Andlise estatistica de comparagdo de médias pelo método de Tukey para

concentracio de proteinas de amostras de (a) 48 h e (b) 72 h de cultivos realizados
com T. harzianum P49P11 em fermentadores com 1,5L de volume util. (PI)
Impelidores de pas inclinadas tipo orelha de elefante; (RU) Impelidores pas retas tipo
Rushton.

Tukey HSD test; variable Proteina 48h (Spreadsheet3)
Approximate Probabilities for Post Hoc Tests
Error: Between MS = ,00870, df = 14,000

Rotagao {1} [ {2 1 3 ‘ 15 ’ {5} ‘ {6} {n ‘ {8} [ {9} | {10}
Cell No. .51228 44582 41612 .44388 .69633 44936 52519 .45556 .50954 .61506
1 RU - 200 rpm 0,998903 0,972471 0,997279 0,627318 0,999281 1,000000 0,999348 1,000000 0,976341
2 RU - 300 rpm||  0,998903 0,999997  1,000000 0,265444  1,000000 0,995859  1,000000 0,998407 0,717952|
3 RU -400 rpm|[ 0,972471  0,999997 0,999996  0,102963  0,999992 0,942659 0,999914  0,955064 0,423548
4 RU - 500 rpm||  0,997279  1,000000  0,999996 0,174387  1,000000 0,990704  1,000000 0,995453  0,605727
5 RU - 600 rpm|| 0,627318  0,265444 0,102963 0,174387 0,280208 0,706571 0,215348  0,500782  0,995097|
6 PI-200 rpm| 0,999281 1,000000 0,999992 1,000000 0,280208 0,997029  1,000000 0,998968 0,738774
7 Pl1-300 rpm| 1,000000 0,995859 0,942659 0,990704 0,706571 0,997029 0,996900  1,000000 0,990110|
8 Pl-400 rpm|| 0,999348 1,000000 0,999914  1,000000 0,215348 1,000000 0,996900 0,998946  0,684863
9 PI-500 rpm|| 1,000000 0,998407 0,955064 0,995453 0,500782 0,998968 1,000000 0,998946 0,952335|
10 PI-600 rpm|| 0976341 0717952 0423548 0605727 0995097 0,738774 0990110 0,684863 0,952335 |
Tukey HSD test; variable Proteina 72h (Spreadsheet3)
b Approximate Probabilities for Post Hoc Tests
( ) Error: Between MS = ,01427, df = 14,000
Rotagao {1} ‘ {2} {3} [ {4 \ {5} ‘ {6} [ {n ’ {8} ] {9} ‘ {10}
Cell No. .65411 .59430 .50633 .58797 57285 55381 57198 .54128 62582 .67158
1 RU - 200 rpm 0,999935 0922458 0,999690 0,999233 0,996247 0999167 0,984170  1,000000  1,000000
2 RU - 300 rpm||  0,999935 0,997197  1,000000 1,000000 0,999998 1,000000 0,999949 0,999999 0,999483
3 RU - 400 rpm|| 0,922458  0,997197 0,996330 0999676 0,999980 0,999708 0,999996 0,955443 0,865434
4 RU - 500 rpm| 0,999690  1,000000 0,996330 1,000000 0,999999 1,000000 0999955 0,999992  0,998092
5 RU - 600 rpm| 0,999233  1,000000 0,999676 1,000000 1,000000 1,000000 0,999999 0,999950  0,996655
6 Pl1-200 rpm|| 0996247 0,999998 0,999980 0,999999  1,000000 1,000000  1,000000 0,999392 0,988486
7 Pl1-300 rpm| 0,999167 1,000000 0,999708 1,000000 1,000000 1,000000 1,000000 0,999942 0,996433
8 Pl-400 rpm| 0,984170 0,999949 0,999996 0,999955 0,999999  1,000000 1,000000 0,995279  0,961446
9 PI1-500 rpm| 1,000000 0,999999 0,955443 0,999992 0,999950 0,999392 0,999942 0,995279 0,999985
10 PI-600 rpm|| 1,000000 0,999483 0,865434 0,998092 0996655 0,988486 0996433 0,961446  0,999985




