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RESUMO

Frutooligossacarideos (FOS) sdo agUcares prebidticos de baixa caloria que apresentam diversos
beneficios a saude humana. Sao disponibilizados comercialmente mediante producao sintética,
por reacdo de transfrutosilagéo, utilizando enzimas microbianas como a frutosiltransferase
(FTase, E.C.2.4.1.9) e sacarose como substrato. Dentre 0os microrganismos potencialmente
produtores destas enzimas, destaca-se o Aspergillus oryzae IPT-301, sintetizando FTase
micelial (enzima aderida a biomassa microbiana) com elevada atividade de transfrutosilacao
(Ay). Atualmente, a producdo de FOS é conduzida em biorreatores em batelada, um processo
lento e oneroso. Portanto, torna-se necessaria a implementacédo de sistemas de reacéo continuos,
em reatores de leito fixo (PBR), que aumentem o volume de produgéo de FOS e diminuam seus
custos de producdo. Para isso, 0 uso de biocatalisadores na forma de células integras (biomassa
catalitica) para a producdo do agUcar torna-se vantajoso por exibirem suporte natural para
prépria enzima. Diante deste contexto, este trabalho prop6s implementar um sistema de reacéao
continuo em reator PBR, empacotado com biomassa catalitica de Aspergillus oryzae IPT-301,
visando obter elevada atividade de transfrutosilacdo para a producéo de FOS. Para isso, buscou-
se, inicialmente, avaliar a influéncia dos parametros de projeto (didmetro das esferas de
biomassa e altura do leito catalitico) no tempo médio de residéncia, por meio da caracterizacéo
da Distribuicdo do Tempo de Residéncia (DTR). Entretanto, por se tratar de um leito poroso,
foi necessario saturar a biomassa catalitica com azul de metileno (AM) para reduzir os erros
associados a adsorcao do corante no leito catalitico. Posteriormente, foi estudada a influéncia
da temperatura do meio reacional (40 °C, 50 °C e 60 °C), da concentracdo de sacarose (173 g L-
1a573 g L) e davazdo volumétrica de alimentagdo de substrato (5,0 mL min™t a 20,0 mL min-
1 nos perfis de atividade de transfrutosilagdo. Também foram obtidos os pardmetros cinéticos
mediante ajustes dos modelos de Michaelis-Menten e Hill aos dados experimentais e, por fim,
realizados estudos de transferéncia de massa interna (TMI) e externa (TME) assim como
ensaios de estabilidade operacional com e sem reciclo no reator PBR. Para a saturacdo da
biomassa catalitica in situ, foram necessarios dois ciclos de adsor¢cdo/purga e, como a melhor
condicdo de projeto, obteve-se um leito catalitico de 13,0 cm de altura constituido por esferas
de biomassa de 6,0 = 0,4 mm de diametro. Os melhores perfis de atividade enzimatica foram
obtidos operando o reator PBR a 50 °C, alimentado com soluc&o de sacarose de 473 g L™, pH
5,5, a uma vazdo volumétrica de 11,5 mL min™. A cinética enzimatica foi melhor ajustada ao
modelo de Michaelis-Menten. Sob essas condic¢des, permitiu-se observar que a reacdo nao foi
limitada pelos efeitos de TMI e TME. Os ensaios de estabilidade operacional mostraram, nos
primeiros 420 min de reacdo, uma reducdo de 25 % na atividade enzimatica, mantendo-se
estavel apds esse periodo. Comparado ao processo batelada, sob as mesmas condicoes
operacionais, verificou-se que o processo continuo apresentou os melhores resultados para a
atividade de transfrutosilacdo e estabilidade operacional. Diante dos resultados obtidos, pode-
se concluir que a implementacdo do processo continuo, para a producdo de FOS, mostrou-se
promissora ao se alcancar perfis elevados de atividades enzimaticas em reator PBR recheado
com biomassa catalitica microbiana.

Palavras-chave: Frutooligossacarideos. Frutosiltransferase. Reator de leito fixo. Distribuicdo do
tempo de residéncia. Michaelis-Menten. Transferéncia de massa.



ABSTRACT

Fructooligosaccharides (FOS) are low-calorie prebiotic sugars that have several benefits to
human health. They are commercially available through synthetic production, by
transfrutosylation reaction, using microbial enzymes such as fructosyltransferase (FTase,
E.C.2.4.1.9) and sucrose as substrate. Among the microorganisms potentially producers of this
enzymes, Aspergillus oryzae IPT-301 stands out, synthesizing mycelial FTase (enzyme adhered
to microbial biomass) with high transfrutosylation activity (A:). Currently, the production of
FOS is carried out in batch bioreactors, a slow and costly process. Therefore, it is necessary to
implement continuous reaction systems, in fixed bed reactors (FBR), which increase the volume
of FOS production and decrease its production costs. For this, the use of biocatalysts in the form
of whole cells (catalytic biomass) for the production of sugar becomes advantageous because
they exhibit natural support for the enzyme itself. In this context, this work proposed to
implement a continuous reaction system in a FBR reactor, packed with catalytic biomass of
Aspergillus oryzae IPT-301, aiming at obtaining high transfrutosylation activity for the
production of FOS. To this end, we initially sought to obtain the best design conditions
(diameter of the biomass spheres and height of the catalytic bed) through studies and
characterization of the Residence Time Distribution (RTD). However, since it is a porous bed,
it was necessary to saturate the catalytic biomass with methylene blue (AM) to reduce the errors
associated with the adsorption of the dye in the catalytic bed. Subsequently, the influence of
operational parameters on the transfrutosylation activity profiles was studied, evaluating the
effect of the temperature of the reaction medium (40 °C, 50 °C and 60 °C), of the sucrose
concentration (173 g L at 573 g L) and the volumetric flow rate of substrate feed (5.0 mL
min to 20.0 mL min) in order to obtain the best reaction conditions. The kinetic parameters
were also obtained by adjusting the Michaelis-Menten and Hill models to the experimental data
and, finally, internal (TMI) and external (TME) mass transfer studies were carried out, as well
as operational stability tests with and without recycling in the PBR reactor. For the saturation
of the catalytic biomass in situ, two cycles of adsorption/purge were necessary and, as the best
design condition, a catalytic bed of 13.0 cm in height was made up of spheres of biomass of 6.0
+ 0,4 mm in diameter. The best profiles of enzymatic activity were obtained operating the PBR
reactor at 50 °C, fed with sucrose solution of 473 g L, pH 5.5 and a volumetric flow rate of
11.5 mL min™. A kinetic enzyme was better fitted to the Michaelis-Menten model. Under these
conditions, it is possible to observe that the reaction was not limited by the effects of TMI and
TME. The stability tests showed, in the first 420 minutes of reaction, a 25% reduction in enzyme
activity, remain stable after this period. Compared to the batch process, under the same
operational conditions, it was found that the continuous process presented the best results for
the activity of transfrutosylation and operational stability. In view of the results obtained, it can
be concluded that the implementation of the continuous process, for the production of FOS, has
shown promise when reaching high profiles of enzymatic activities in a PBR reactor filled with
microbial catalytic biomass.

Keywords: Fructooligosaccharides. Fructosyltransferase. Fixed-bed reactor. Residence time
distribution. Michaelis-Menten. Mass transfer.
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1 INTRODUCAO

Os frutooligossacarideos (FOS) sdo edulcorantes cujo consumo é altamente benéfico a
salde humana ja que apresentam baixo nivel caldrico, sdo prebidticos, ndo sdo cariogénicos,
ajudam na reducdo do colesterol total e podem ser consumidos, seguramente, por diabéticos
(CUNHA et al., 2019; MAIORANO et al., 2008; NOBRE et al., 2018). Estes beneficios,
somados a crescente demanda por uma alimentacao mais saudavel, tém incentivado o consumo
de FOS pelo mercado de alimentos prebioticos (CASTRO et al., 2017; ZAMBELLI et al.,
2016). Em 1990, o Japdo - maior mercado consumidor de FOS — comercializou mais de 400
toneladas do agucar. Em 2017, a Europa passou a ser o maior mercado comercial de FOS, sendo
este avaliado em US$ 344 milhdes, com estimativa de crescimento de 13,1 % entre os anos de
2018 a 2022 (MORDOR INTELIGENCE, 2017; YUN, 1996). No entanto, o cobrimento desta
crescente demanda por este agucar pode ser desfavorecido pelo atual modelo de producdo em
biorreatores batelada, condicionados a lenta cinética de reacdo, baixa atividade enzimaética e
rapida inativacdo dos biocatalisadores, caracteristicas estas que tornam o processo lento e
oneroso. Diante disso, torna-se necessario a implementacdo de sistemas de reacdo continuos
gue aumentem o volume de producéo de FOS e diminuam seus custos de producdo. A producéo
continua de FOS torna-se vantajosa em relacdo a producdo em batelada uma vez que minimiza
a formacdo de subprodutos que, na maioria das vezes, atuam como inibidores enzimaticos
(JUNG et al., 2011).

Os FOS estdo naturalmente presentes em diversas espécies vegetais; porém, devido a
sua quantidade limitada e das condicdes sazonais, a producdo industrial destes agucares torna-
se técnica e economicamente inviavel (YUN, 1996). Logo, a sua producdo em larga escala pode
ser realizada mediante reacdo de transfrutosilacdo das moléculas de sacarose, catalisada por
enzimas de origem microbiana como a frutosiltransferase (FTase; EC 2.4.1.9), sintetizada
especialmente pelos fungos Aureobasidium pullulans, Aspergillus niger, Aspergillus oryzae e
Aspergillus aculeatus (AGUIAR-OLIVEIRA; MAUGERI, 2010; CHEN; L1U, 1996; CUNHA,
2017; GHAZI et al., 2005; L'HOCINE et al., 2000; NOBRE et al., 2018). Estes biocatalisadores
tém sido amplamente estudados em biorreatores bateladas, mediante testes de atividade
enzimatica de FTases microbianas livres (solGveis), imobilizadas ou na forma de célula integra
(biomassa catalitica, isto &, complexo enzima-microrganismo), em funcdo de diferentes
condicdes reacionais como temperatura, pH e concentracao de substrato (CASTRO et al., 2017;
CUNHA etal., 2019; PERNA et al., 2018).
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As células integras tém se destacado na producdo dos FOS por exibirem alta atividade
de transfrutosilacdo e por apresentarem sitios ativos (enzimas) e suporte natural
(microrganismo) para propria enzima, o qual evita a etapa de extragédo do biocatalisador ao final
do processo e 0 uso de suportes externos. Estudos reportados na literatura tém destacado o
fungo Aspergillus oryzae IPT-301 como fonte potencialmente produtora de biomassa catalitica
contendo FTase com elevada atividade de transfrutosilagdo (CUNHA et al., 2019; CUERVO et
al., 2007; OTTONI et al., 2012; PERNA et al., 2018).

Portanto, células integras, especificamente deste microrganismo, podem ser utilizadas
para a implementacdo de um sistema de producdo continuo de FOS, principalmente em
biorreatores de leito fixo (PBR), 0s quais proporcionam maior contato efetivo entre o substrato
e 0 biocatalisador, assim como um sistema de escoamento mais facilmente controlavel, em
comparacdo a biorreatores de leito fluidizado (FBR) (FOGLER, 2012). Embora a producao
continua de FOS possa ser conduzida por um reator FBR, 0 uso do PBR torna-se preferivel,
visto que, mesmo havendo a possibilidade de formacéo de caminhos preferenciais, entupimento
e compactacao do leito catalitico, um FBR pode proporcionar elevadas tensées de cisalhamento
na enzima, diminuindo sua estabilidade operacional — fator este essencial a producdo em larga
escala (LORENZONI et al., 2015). Entretanto, o biorreator PBR deve ser projetado e operado
de modo a diminuir as limitacbes de transferéncia de massa e a presenca de caminhos
preferenciais ou volumes mortos, para assim maximizar a producao dos FOS. Estes fendmenos,
associados ao perfil de escoamento e as caracteristicas do leito catalitico, afetam a conversao
do substrato, produzindo desvios consideraveis da conversdo e rendimento esperados no
processo (FOGLER, 2012). Ao reduzir as limitagGes difusionais no leito catalitico, garante-se
que o acesso das moléculas de sacarose até as FTases miceliais, presente na biomassa
microbiana, seja rapido e eficiente, maximizando a atividade enzimatica de transfrutosilacao.
Também, ao eliminar caminhos preferenciais ou volumes mortos, evitam-se desperdicios do
volume util do PBR causados pelo escoamento ndo ideal, no qual os volumes de fluido
alimentados permanecam durante diferentes tempos de residéncia no biorreator (DORAN,
1995; FOGLER, 2012).

Poucos sdo os estudos reportados na literatura voltados a producéo continua dos FOS
utilizando reatores de leito fixo, sendo que 0s mesmos utilizam vazdes volumétricas
consideravelmente baixas, da ordem de 0,1 mL min, resultando em tempos de residéncia
comparaveis aos processos em batelada, possivelmente devido a baixa atividade dos

biocatalisadores utilizados e a reatores recheados somente com enzimas imobilizadas. Embora
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a imobilizacdo de enzimas tenha suas vantagens, esta etapa pode elevar os custos do processo
de producéo de FOS e limitar a transferéncia de massa (HOMAEI et al., 2013).

Diante disso, tendo como principal justificativa a necessidade em se desenvolver a
producdo continua destes aclcares visando atender a crescente demanda comercial, este
trabalho prop6s implementar um sistema de reacdo continuo em reator PBR, empacotado com
biomassa catalitica de Aspergillus oryzae IPT-301, visando obter elevada atividade de

transfrutosilacdo para a producdo de FOS.
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

O objetivo geral do presente estudo foi implementar um sistema reacional continuo em
reator de leito fixo (PBR) empacotado com biomassa catalitica de Aspergillus oryzae IPT-301

visando obter elevada atividade de transfrutosilagéo para a producéo de FOS.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

Para se alcancar o objetivo geral, foram tracados os seguintes objetivos especificos:

a) Produzir a biomassa catalitica (biocatalisador), rica em FTase, por fermentacdo
submersa, utilizando meio de cultura sintético;

b) Caracterizara biomassa catalitica (biocatalisador) por microscopia eletrénica de
varredura (MEV) e analise de area superficial especifica (BET);

c) Obter o perfil cinético e as isotermas de adsorcdo do azul de metileno na biomassa
catalitica para estudos e caracterizacdo da distribuicdo do tempo de residéncia
(DTR);

d) Determinar, por meio de estudos de DTR, a influéncia do diametro de particula do
biocatalisador e da altura do leito catalitico no tempo médio de residéncia e no
desenvolvimento de caminhos preferenciais e/ou volumes mortos no reator PBR;

e) Awvaliar a influéncia dos parédmetros operacionais (i) concentracdo do substrato
(sacarose), (ii) temperatura reacional e (iii) vazdo volumétrica de alimentacdo nas
atividades de transfrutosilacdo para o processo continuo;

f) Obter os parametros cineticos da enzima por meio de ajustes de dados experimentais
aos modelos cinéticos enzimaticos reportados na literatura;

g) Obter os parametros de transferéncia de massa interna e externa do sistema reacional
continuo;

h) Awvaliar a estabilidade operacional do sistema reacional continuo, com e sem reciclo,

por meio do monitoramento da atividade de transfrutosilacao;



17

3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 FRUTOOLIGOSSACARIDEOS: DEFINICAO E PROPRIEDADES

O grupo dos frutanos representa os polimeros de frutose, que sdo formados por uma
unidade de glicose (G) ligada a multiplas unidades de frutose (F) (ANTOSOVA;
POLAKOVIC, 2001). Para alguns autores, oligossacarideos sdo carboidratos de cadeia curta
com 2 a 10 monossacarideos conectados por ligacGes glicosidicas; porém, para outros, possuem
até 20 monossacarideos (EGGLESTON; COTE, 2003). Dessa forma, o grupo dos frutanos
inclui tanto oligdmeros quanto polimeros de frutose com mais de 10000 residuos (KORIR;
LARIVE, 2007).

Os frutanos, com base nos isdbmeros gerados pelas ligacdes glicosidicas entre as
moléculas de frutose, sdo divididos em trés grupos, representados pela Figura 1. Nesta figura,
0 primeiro grupo, classificado como inulinos, compde-se de estruturas moleculares lineares e
ndo redutoras com liga¢des do tipo B-(2->1). O grupo dos levanos também é composto por
estruturas moleculares lineares, entretanto as ligacdes entre as moléculas de frutose séo do tipo
B-(2->6). Por fim, no terceiro grupo, denominado neos, as moléculas de frutose conectam-se
aos carbonos 1 e 6 da molécula de glicose por ligagdes do tipo B-(2—>1) e B-(2->6), resultando
em longas cadeias lineares e ndo redutoras com residuo D-glicose em seu interior
(ANTOSOVA; POLAKOVIC, 2001; EGGLESTON; COTE, 2003).
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Figura 1 - Os grupos dos frutanos e estruturas quimicas dos seus principais compostos
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Fonte: Adaptado de Cunha (2017).
Legenda: (A) 1-kestose.

(B) 1- nistose.

(C) 1- frutofuranosilnistose.

(D) 6- kestose.

(E) 6,6 — nistose.

(F) Neokestose.

(G) Neonistose.

(H) Neofrutofuranosilnistose.

Yun (1996) afirma que o termo frutooligossacarideo € utilizado por alguns trabalhos
para se referir somente ao grupo dos inulinos (FIGURA 1) de estrutura genérica GF, (n =2 ~
10); excluindo desta definigéo, portanto, os frutanos pertencentes aos grupos dos levanos e neos.

Para exemplificar, segue a definicdo de FOS de alguns trabalhos da literatura:
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l. FOS sdo uma mistura de 1-kestose (GF,), 1-nystose (GFs) e 1F-p-
frutofuranosilnistose (GFs) (HIDAKA et al., 1986).
. Os FOS, que possuem de 1 ~ 4 unidades de frutose conectadas a sacarose pela
ligagdo B-(2->1), sdo formados principalmente por 1-kestose (GF), 1-nystose
(GFs) e 1-frutofuranosilnistose (GF4) (YUN et al., 1990).
M. Os FOS possuem de 1 a 3 unidades de frutose conectadas pela ligagdo B-(2>1)
a sacarose e constituem-se, principalmente, por 1-kestose (GF2), 1-nystose (GF3)
e 1-frutofuranosilnistose (GF4) (CHEN; L1U, 1996).
V. FOS sdo oligbmeros de frutose de estrutura genérica GFn (n = 2 ~ 4) compostos
principalmente de 1-kestose (GF.), 1-nystose (GFs3) e 1-frutofuranosilnistose
(GFs) com ligagdes B-(2->1) entre as unidades de frutose e sacarose
(L’HOCINE, 2000).
V. FOS séo cadeias curtas de oligdmeros de monossacarideos contendo 1-kestose
(GF2), 1-nystose (GF3) e 1-B-frutofuranosilnistose (GF4) com ligagdes B-(2>1)

entre as unidades de frutose e sacarose (GANAIE et al., 2014).

O grupo dos inulinos divide-se, ainda, em dois grupos: a inulina e seus subconjuntos
(oligofrutose e FOS). Todos esses componentes sdo quimicamente similares, diferindo-se
apenas quanto ao grau de polimerizacao, ja que as unidades de frutose das inulinas variam entre
2 a 70 e, de seus subconjuntos, no maximo entre 2 a 10 unidades. Os termos oligofrutose e FOS
sdo sinbnimos, sendo que o primeiro é comumente usado para se referir as inulinas de cadeia
curta, obtidas por hidrolise enzimatica parcial da inulina da chicéria e; o segundo, para
descrever a mistura de frutanos de cadeia curta sintetizados a partir da sacarose (CARABIM,;
FLAMM, 1999).

Devido a sua configuragdo P, os FOS resistem a hidrdlise das a-glicosidades, maltases,
isomaltases e sacarase (enzimas presentes no sistema digestivo humano), ndo sendo digeridos
no trato gastrointestinal superior (CARABIM; FLAMM, 1999). Dessa forma, ao atingir o
intestino grosso, servem como substrato para o crescimento seletivo das bifidobacterias
presentes no colon, inibindo, assim, o crescimento de microrganismos patdgenos. Tais
caracteristicas os classificam como alimentos prebidticos (CUERVO-FERNANDEZ, 2004;
SAAD, 2006).

De acordo com Figueroa-Gonzalez (2019) e Fortes e Muniz (2009), prebioticos séo
suplementos alimentares nao digeriveis que fornecem carboidratos seletivamente fermentaveis

pelas bactérias presentes no colon, melhorando a salde e o bem-estar do hospedeiro. Para um
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alimento ser considerado prebidtico, alguns critérios devem ser satisfeitos: ter resisténcia a
acidez gastrica, a absorcdo gastrointestinal e & hidrélise por enzimas de mamiferos, além de
estimular o crescimento seletivo de bactérias benéficas a saide humana (ROBERFRIOD,
2007).

Além do efeito prebidtico dos FOS, a diminuicao do colesterol, dos fosfolipidios e dos
triglicérides, o alivio da constipacdo, a absor¢cdo de ions de célcio, magnésio e ferro e a ndo
cariogenicidade também sdo exemplos de efeitos fisiologicos provocados na salde humana
devido a sua ingestdo (GANAIE; GUPTA; KANGO, 2013). Segundo Cummingns e
Macfarlane (2002), os frutanos e os galactanos sdo 0s principais prebiéticos analisados em
humanos e, consoante Eggleston e Céte (2003), os FOS sdo os prebiodticos mais conhecidos.

Para Carabim e Flamm (1999), os FOS, depois dos amidos, sdo os carboidratos nao
estruturais mais abundantes na natureza. Eles estdo naturalmente presentes em plantas, frutas e
em outros alimentos como cebola, aspargo, chicéria, alcachofra de Jerusalém, beterraba, trigo
e centeio. Entretanto, sinteticamente, microrganismos também podem produzi-los pela sintese
enzimatica da sacarose — principalmente por fungos, sendo as espécies Aspergillus sp.,
Aureobasidium sp. e Fusarium sp. as mais utilizadas, por possuirem elevada atividade
enzimatica (ANTSOVA; POLAKOVIC, 2001; CHEN; LIU, 1996; MUSSATTO;
MANCILHA, 2007; MUTANDA et al., 2014; YUN et al., 1990).

Os FOS sao higroscopicos e possuem elevada estabilidade térmica. Além disso, a dogura
dos FOS é cerca de 40 % a 60% a da sacarose e sua viscosidade € maior quando sao comparadas
a mesma concentracdo. Essas propriedades os tornam um potencial adogante alternativo para o
mercado alimenticio (ANTSOVA; POLAKOVIC, 2001; GANAE et al., 2014; ZENG et al.,
2016). Para atender a demanda do mercado, usar plantas visando a producao de FOS em larga
escala ndo é viavel, pois a maioria somente contém tracos desses frutanos, além de dependerem
de condicBes sazonais. Por isso, emprega-se a via sintética, fazendo uso de fungos com elevada
atividade enzimatica (CHEN; LIU, 1996; ZAMBELLI et al., 2016; YUN, 1996). Segundo
Zambelli et al. (2016), as reages em batelada por enzimas soluveis e em reatores de leito fixo
(PBR) por enzimas imobilizadas sdo as formas frequentemente utilizadas para a produgdo em
escala industrial.

A empresa japonesa Meija Seika Kaisha Limited foi a primeira que, em 1984, obteve
sucesso na producdo comercial de FOS e, desde entdo, os comercializam sob os nomes
comerciais de Neosugar®, Meioligo®, Profeed® e Nutraflora®. Posteriormente, outros paises
como Franca (Actlight®), EUA (Nutraflora®), Bélgica (Raftlose®), Brasil (F.O.S®) e Coréia

comecaram a produzir e comercializar os FOS. No brasil, os FOS sdo comercializados pela
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Nutramed Produtos Funcionais Ltda (FORTES; MUNIZ, 2009; GANAIE et al., 2014;
HARTEMINK; VANLAERE; ROMBOUTS, 1997; YUN, 1996).

Mutanda et al. (2014), reporta que os FOS sdo produzidos por dois mecanismos
enzimaticos distintos: a transfrutosilacao e a hidrolise da inulina. Sabe-se que diversas enzimas
agem simultaneamente em algumas plantas e microrganismos, a0 mesmo tempo em que, em
alguns microrganismos, ha acdo de apenas uma enzima. Portanto, 0 mecanismo de reacéo
depende da fonte enzimética; mas, independentemente do mecanismo de formacao, a producéo
de FOS gera, como subprodutos, glicose e frutose (ANTOSOVA; POLAKOVIC, 2001;
MICHEL et al., 2016).

3.2 ENZIMAS FRUTOSILTRANSFERASE E  -FRUTOFURANOSIDADE

A sintese de FOS, pelo mecanismo da hidrolise, € realizada, principalmente, pela
endoinulinase (EC 3.2.1.7), que, basicamente, hidrolisa a inulina, formando FOS de diversos
graus de polimerizagdo (GANAIE et al., 2014; SINGH; SINGH; KENNEDY, 2016). Pelo
mecanismo da transfrutosilagdo, as enzimas frequentemente utilizadas sdo a frutosiltransferase
(FTase; EC 2.4.1.9) e a B-frutofuranosidase (FFase; EC 3.2.1.26), com elevada atividade de
transfrutosilacdo (CUERVO-FERNANDEZ, 2007; GANAIE et al., 2014; MAIORANO et al.,
2008). As duas enzimas apresentam tanto atividade de transfrutosilacdo (A4;) quanto hidrolitica
(4y). Contudo, em alguns trabalhos, a atividade de transfrutosilacdo da FFase foi significativa
apenas em elevadas concentracbes de sacarose, enquanto a FTase apresentou valores
significativos de transfrutosilacdo mesmo em solucdes diluidas. 1sso ocorre, segundo AntoSova
e Polakovi¢ (2001) e Huang et al. (2016), porque a FTase possui pouca afinidade com a agua
como aceptor, resultando em baixa atividade hidrolitica (GANAIE et al., 2014; GHAZI et al.,
2006). Na literatura, ha divergéncia da nomenclatura dessas enzimas uma vez que, em algumas
pesquisas, a FFase, tambem conhecida como invertase, é usada para se referir a FTase. Yun
(1996) relata que isso provavelmente ocorre porque ha atividade de transfrutosilacdo pela
invertase quando a reacdo é conduzida sob alta concentracéo de sacarose. Entretanto, L’Hocine
et al. (2000), apos a separagdo e purificacdo das duas enzimas produzidas por Aspergillus niger,
definiu que a nomenclatura da enzima que realiza atividade de transfrutosilacéo € FTase, pois
a FTase conduziu a reacdo exclusivamente por transferéncia dos grupos frutosil, enquanto a

FFase ndo apresentou qualquer atividade de transferéncia.
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Para Antosova e Polakovi¢ (2001), a atividade enzimética predominante da FFase é a
hidrolitica, mas, dependendo de sua fonte, pode conter atividade de transfrutosilacéo e, por isso,
conclui que os resultados das pesquisas variam de um microrganismo para outro, dificultando
uma conclusdo precisa a respeito da enzima responsavel pela sintetizacdo dos FOS.

O género Aspergillus tem sido citado como fonte potencialmente produtora de enzimas,
sendo os microrganismos Aspergillus oryzae e Aspergillus niger frequentemente empregados
para tal finalidade (MAIORANO et al., 2008). O trabalho de Cuervo-Fernandez (2007), por
exemplo, mostrou que o fungo Aspergillus oryzae IPT-301 € um potencial produtor de enzimas
FTase miceliais, visto que sua razdo A, foi inferior apenas ao do Aspergillus niger ATCC
20611, quando comparada com outras 16 cepas de fungos de Aspergillus niger e Aureobasidium

pullullans.

3.2.1 Atividade de transfrutosilagédo (4;)

O mecanismo de transfrutosilacdo, conforme visto no Topico 3.2, depende da fonte
enzimatica. Entretanto, 0 mecanismo aceito consiste em uma reacdo de desproporcdo; a qual,
apos romper as ligagdes B(2—>1) da molécula de sacarose, transfere o grupo frutosil para uma
molécula aceptora, que pode ser tanto a sacarose quanto o FOS. Dessa forma, a reacdo
(representada pela Equacéo 1) produz moléculas de FOS com até 4 unidades de frutose e, como
subproduto, glicose (ANTOSOVA; POLAKOVIC, 2001; GANAIE et al., 2014; MAIORANO
etal., 2008; YUN, 1996).

GFy+ GEp = GFpy1+ GFp_y 1<nm<3 1)

sendo n e m o nimero de unidades frutosil ligados a unidade glicosil que, ao assumirem valor
um, representam a molécula de sacarose nos reagentes e, nos produtos, a molécula de 1-kestose
juntamente com a glicose. Ao assumirem os demais valores, representam as moléculas de 1-
nistose e 1 frutofuranosilnistose, cujas formulas estruturais foram dispostas na Figura 1.

A definicdo da A, diverge de um autor para outro e, tais definicdes, estdo dispostas na
Tabela 1.
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Tabela 1 - Definicdo da atividade de transfrutosilacdo por diferentes autores

Autores Definicéo
(CHEN; LIU, 1996), (DORTA et al., 2006),
(HAYASHI et al., 1990), (KURAKAKE; Quantidade de enzima que transfere 1
ONOUE; KOMAKI, 1996), e (VEGA; pmol de frutose por minuto

ZUNIGA-HANSEN, 2011).

(PARK; OH; YUN, 2001) e (SANGEETHA;  Quantidade de enzima que libera 1 pumol

RAMESH; PRAPULLA, 2005) de glicose por minuto
(L’HOCINE et al. 2000) e Quantidade de enzima que produz 1 pmol
(VANDAKOVA et al., 2004). de 1-kestose por minuto

Quantidade de enzima capaz de produzir
1 pumol da mistura de FOS por minuto,
(OTTONI et al., 2012).
sendo esta composta por 1-kestose, 1-

nistose e 1-frutofuranosilnistose

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Neste trabalho, por questdes técnicas de mensuracdo, adotou-se a definicdo de Dorta et
al. (2006). Dessa forma, por meio de um balan¢co de massa, a concentragdo de frutose
transfrutosilada pode ser obtida, indiretamente, pelas Equagdes (2), (3) e (4).

[AR] = [G] + [F] (2)
[F] = [AR] - [G] 3
[Ft] = [6] — [F] = 2[G] — [AR] 4)

Em que [AR], [G], [F] e [Ft] representam as concentracdes, expressas em pumol.L?, de aclcares
redutores, glicose, frutose e frutose transfrutosilada, respectivamente.

A atividade de transfrutosilagéo (A;) da FTase micelial pode ser calculada pela Equacao

(5).

At _ [Ft].v (5)

sendo v a vazdo volumétrica (L.s) e m, a massa de biomassa seca (g).



24

3.3 CINETICA ENZIMATICA
3.3.1 Aspectos gerais

Quando se tem o objetivo de projetar biorreatores e obter produtos com caracteristicas
desejaveis, € de suma importancia conhecer a cinética enzimatica das reacdes biotecnoldgicas.
A cinética enzimatica de bioprocessos, a partir de modelos cinéticos — geralmente néo lineares,
descreve como a velocidade especifica de reacdo de crescimento celular é influenciada pelas
variacdes de concentracdo e temperatura do substrato. Dois grupos de modelos cinéticos sdo
citados na literatura: os que consideram a inibicdo enzimatica e 0s que ndo a consideram.
(JUNIOR; CRUZ, 2012; KUROZAWA; PARK; HUBINGER, 2009).

3.3.2 Modelos sem inibicao

De acordo com Oliveira (2007), a cinética de diversas enzimas pode ser descrita pelo
modelo de Michaelis-Menten. Tal modelo considera a etapa de formacgdo de produtos como
irreversivel, consideracao que é cabivel na etapa inicial da reacéo, quando ha pouco ou nenhum
produto formado. Além disso, também se assume que a velocidade de formacéo e dissociacéo
do complexo enzima-substrato ([ES]) sdo equivalentes, de forma que o processo enzimatico
seja tratado como estado estacionario (CHAPLIN; BUCKE, 1990). Dessa forma, sob as
consideragOes citadas anteriormente, 0 modelo de Michaelis-Menten caracteriza a velocidade
da reacdo enzimatica (Ve) (medida a partir da adicdo do substrato) como funcdo da
concentracdo de substrato (C4) e esté representado pela Equacéo (6) (CHOI; REMPALA; KIM,
2017).

Ve = 2t (6)
sendo C, a concentracéo de substrato (g.m™), V.4, a velocidade maxima de reagéo (U.g), que
é dependente da temperatura e ocorre quando a enzima esta saturada de substrato e o parametro
K., (9.L), denominado constante de Michaelis-Menten, a concentracio de substrato na qual a
velocidade de reacdo é metade da velocidade maxima (CHOI; REMPALA; KIM, 2017).

Existem enzimas cuja cinética enzimatica, por apresentar uma resposta sigmoidal, ndo

se ajusta ao modelo de Michaelis-Menten, sendo necessario realizar ajustes a este modelo a fim
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de superar tais desvios. Na literatura, o modelo de Hill € comumente utilizado para superar tais
desvios, uma vez que este modelo considera a presenca de cooperatividade entre a enzima e o
substrato. As enzimas, que exibem comportamento mencionado, sdo frequentemente
denominadas de alostéricas, embora tais termos ndo sejam sinénimos (CHOI; REMPALA,
KIM, 2017; WEISS, 1997). O modelo de Hill esta descrito pela Equagéo (7).

Ver = o2 (7)
sendo Ky s (9.L™) a concentracdo de substrato na qual a velocidade de reacdo é metade da
velocidade méxima. Quanto menor seu valor, maior a afinidade entre o substrato e o sitio ativo
da enzima e n o coeficiente de Hill.

A interpretacdo fenomenoldgica do parametro n (EQUACAO 7) diz respeito a
cooperativade existente entre a ligacdo da enzima com o substrato. Se a cooperatividade é
positiva (n > 1), o modelo sugere que, por a enzima possuir dois ou mais sitios ativos, a ligacdo
de um substrato favorece a ligacdo de outro substrato; em outras palavras, quando ha
cooperacao positiva, a velocidade de reacdo varia significativamente para pequenas variagoes
de concentracdo de substrato. Por outro lado, a cooperatividade negativa (n < 1) torna a
velocidade enzimatica pouco sensivel a variacdo da concentracdo de substrato. Quando n
assume o valor de um, o modelo de Hill se resume ao modelo de Michaelis-Menten. Dessa
forma, conclui-se que o modelo de Michalis-Menten é um caso particular do modelo de Hill
(CHOI; REMPALA; KIM, 2017; WEISS, 1997).

3.3.3 Modelos com inibicéo pelo substrato

As concentragdes de substrato, de produto ou de células presentes no meio reacional
agem, dependendo de suas concentracdes, como inibidores e, consequentemente, diminuem a
velocidade da reacdo enzimaética, quando esta é comparada aos modelos sem inibi¢do. Dessa
forma, os modelos matematicos com inibicdo descrevem como a velocidade de reacdo é
influenciada pelas concentracdes de substrato, produto e células (JUNIOR; CRUZ, 2012).

O modelo cinético de Andrews, segundo Junior e Cruz (2012), é o modelo que melhor

descreve a inibicdo pelo substrato, mostrado na Equacao (8).

— VimaxCa
Vel - CAZ (8)
KS+CA+K—I



26

sendo K (g.L 1) a concentragdo de substrato na qual a velocidade de reacdo é metade da
velocidade maxima, K; (g.L ™) a constante de inibicdo, que representa a concentracdo de
substrato, K, assume valores elevados, ja que a parcela C,*/K;, da Equacdo (8), torna-se
desprezivel e 0 modelo de Andrews se resume ao modelo de Michaelis-Menten (EQUACAO
7) (KIM et al., 2005; REGINATTO et al., 2008).

3.3.4 Influéncia da concentracao de substrato

A influéncia da concentracao do substrato na cinética enzimatica é explicada pela teoria
da saturacdo. Segundo essa teoria, uma quantidade de enzima s6 pode agir sobre uma
quantidade especifica de substrato. Dessa forma, a atividade enzimatica se eleva com o0 aumento
da concentracdo de substrato, mas, ao atingir tal quantidade, qualquer acréscimo na
concentracdo do substrato ndo surtira efeito na atividade enzimatica (NORTHROP, 1920).

Segundo Faria (2018), para realizar os experimentos de influéncia da variacdo da
concentracdo de substrato na atividade enzimatica, deve-se analisar essa variagdo mantendo as

demais condig0es fixas.

3.4 ADSORCAO

3.4.1 Processo de adsorcao e aspectos gerais das isotermas de adsor¢ao

O contato entre um fluido e uma superficie solida pode fazer com que moléculas deste
fluido (adsorvato) se acumulem na superficie sélida (adsorvente). Esse fendmeno fisico-
quimico é definido como adsor¢do. (BRUCH; COLE; ZAREMBA, 1997; MASEL, 1996).

O potencial quimico entre o seio do fluido e o adsorvente € a forca motriz para que haja
a transferéncia de massa do adsorvato. Isso ocorre, portanto, até que o equilibrio seja atingido
e, como 0 adsorvato concentra-se na superficie do adsorvente, quanto maior for esta superficie,
maior sera a eficiéncia de adsor¢do (BRUCH; COLE; ZAREMBA, 1997; MASEL, 1996).

A relacdo de equilibrio, & temperatura constante, entre a quantidade de adsorvato por
massa de superficie solida (q) e sua concentracdo no seio do fluido (Ce) é descrita pelas
isotermas de adsorcdo, que sdo divididas em quatro grupos: S, L, H, e C, representados pela
Figura 2 (SPARKS, 2013).
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Na Figura 2, ao analisar o grupo S, percebe-se que a inclinagdo da isoterma aumenta
conforme o acréscimo da concentragdo de adsorvato; mas, eventualmente, ela diminui até se
tornar igual a zero, momento no qual passa a independer da concentracdo de adsorvato, pois
todos os sitios do adsorvente ja estdo preenchidos. Este tipo de isoterma indica a afinidade entre
0 adsorvente e o0 adsorvato a baixas e elevadas concentragdes. A forma L mostra que o aumento
da concentracao de adsorvente resulta no decréscimo da inclinagdo da isoterma até que esta seja
igual a zero devido ao preenchimento dos sitios vagos do adsorvente. Porém, diferentemente
do grupo S, esse tipo de isoterma sugere que a afinidade entre o adsorvente e o0 adsorvato é alta
mesmo sob baixas concentra¢fes de adsorvato. O tipo H é caracterizado por fortes interagdes
entre 0 adsorvato e o adsorvente. Por fim, o tipo C indica um mecanismo de parti¢do cujas
moléculas de adsorvato sdo particionadas entre a fase interfacial e o seio do fluido sem qualquer

tipo de interacdo entre o adsorvente e o adsorvato (SPARKS, 2013).

Figura 2 - Grupos S, L, H e C das isotermas de adsor¢édo

Cads (mmol.m)

Fonte: Adaptado de Sparks (2013).
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As técnicas de Monte Carlo e de dindmica molecular foram utilizadas com o intuito de
estabelecer dados tedricos a respeito do equilibrio de adsor¢do. Outra forma de se estudar um
novo sistema de adsorcao é por meio de métodos experimentais (MEDEIROS, 2001). Segundo
Sparks (2013), os experimentos de adsor¢do devem ser mantidos sob vigorosa agitacdo e pelo
tempo necessario para que o sistema atinja o estado estacionario. Conhecendo o volume e a
composicdo da solucdo de adsorcdo assim como a quantidade de adsorvente, pode-se
determinar, a temperatura constante, o equilibrio de adsorcéo pela Equacao (9).

q _ (CO— Cf)-Vs (9)

1
m

em que q representa a relagédo de equilibrio de adsorcdo (mgaasorvate- Jadsorvente +)» Co € Cy,
respectivamente, a concentracao inicial e final da solucio de adsorcéo, expressas em g.L™1, I
0 volume de solucdo em L e m a massa Umida de adsorvente.

Os ajustes dos modelos tedricos de adsorc¢do, que descrevem a relagéo de equilibrio (q),
permitem compreender qual o mecanismo de adsorgéo ocorre no sistema em estudo. Sendo

assim, trés principais modelos tedricos serdo apresentados a seguir: Langmuir, Freudlich e Sips.
3.4.2 Modelos de isotermas de adsor¢ao
3.4.2.1 Modelo de Langmuir

O modelo de Langmuir (EQUACAO 10) é um modelo de monocamada, pois considera
que sitios homogéneos, os quais compdem a superficie do adsorvente, sdo capazes de adsorver
apenas uma molécula de adsorvato. A condicdo de homogeneidade confere a energia de
adsorcdo a independéncia da ocupacdo do sitio de adsor¢cdo. Além disso, as consideracdes de
adsorcéo reversivel, ndo movimentacdo e interacdo entre as moléculas de adsorvato tambéem
estdo presentes neste modelo (SPARKS, 2013).

As isotermas que seguem este modelo caracterizam sélidos microporosos com
superficie externa relativamente pequena (MEDEIROS, 2001).

AmaxCeKL
1+K1Co ' (10)

q:
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sendo g4, @ quantidade maxima de adsorcdo (Mg, gsorvato- Sadsorvente ), qUE caracteriza a
formacgdo da monocamada, C, a concentragio de adsorvato na solucdo de equilibrio (g.L?) e
K, a constante de Langmuir em L.g%.

A constante de Langmuir, segundo Sparks (2013), simboliza a energia de ligagéo entre
as moléculas de adsorvato e a superficie solida. Para Ayawei, Ebelegi e Wankasi (2017), a
constante simboliza a capacidade de adsorcdo, sendo esta relacionada a area superficial
disponivel e a porosidade do adsorvente, de forma que, caso este apresente elevadas area

superficial e porosidade, a capacidade de adsorcgdo seré elevada (baixos valores de K}).
3.4.2.2 Modelo de Freundlich

O modelo empirico de Freundlich (EQUACAO 11) supde que a adsorcéo é multicamada
e ocorre em superficie heterogénea, ou seja, a energia de adsor¢do varia conforme a ocupacao
dos sitios. Dessa forma, esse modelo é muito utilizado para representar superficies
heterogéneas, embora tenha a desvantagem de ndo prever a quantidade maxima de adsor¢éo
(AYAWEI; EBELEGI; WANKASI, 2017; SPARKS, 2013).

1
q = KpCer (11)
em que K é a capacidade de adsorcio (mgugsorvato- Jadsorvente ) € 1/n a intensidade de
adsorcédo que, segundo Ayawei, Ebelegi e Wankasi (2017), indica a heterogeneidade dos sitios

e suas distribuigdes relativas de energia.
3.4.2.3 Modelo de SIPS

A isoterma de SIPS pode ser derivada da combinacdo das isotermas de Langmuir e
Freudlich ou por aproximac6es termodindmicas. Seu objetivo é prever a heterogeneidade do
adsorvente, ao mesmo tempo em que inclui o parametro de adsor¢cdo maxima - um dos fatores
limitantes da isoterma de Freudlich. A Equacdo (12) representa este modelo (NETHAJI;
SIVASAMY; MANDAL, 2012).

Amax(KsCe)™
1+ (KsCe)™ (12)

q:
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em que K, (L.g™) é uma constante de afinidade e n representa a heterogeneidade da superficie.
Quando n assume o valor 1, a superficie € homogénea ja que a isoterma de SIPS se resume a
de Langmuir. Em contrapartida, valores de n, diferentes da unidade, indicam o aumento da
heterogeneidade.

Nota-se que, diferentemente dos modelos de dois parametros (Langmuir e Freudlich), o
modelo de SIPS possui trés parametros ajustaveis (g, Ks € n), sendo estes dependentes da
pressdo, temperatura e concentracdo do substrato (AYAWEI; EBELEGI; WANKASI, 2017,
SPARKS, 2013). De acordo com Tzabar e Brake (2016), o modelo de SIPS se ajusta em

sistemas de adsor¢do monocamada.

3.4.3 Perfil cinético de adsorc¢ao: aspectos gerais e modelos

O estudo do perfil cinético de adsorcdo permite determinar o tempo de contato
necessario entre o adsorvente e o0 adsorvato para que se atinja a concentracdo de equilibrio. Para
prever tal parametro, utilizam-se os modelos cinéticos de adsorcdo, que também proporcionam
a analise do mecanismo controlador do processo de adsorcdo: reacdo quimica, difusdo e
transferéncia de massa (NASCIMENTO et al., 2014).

Segundo Nascimento et al. (2014), os modelos cinéticos de adsorcdo comumente
empregados sdo os de pseudoprimeira ordem (PPO) e pseudossegunda ordem (PSO). O modelo
cinético de pseudoprimeira ordem considera que o processo de adsorcdo é controlado por
difusdo externa e independente da concentracdo de adsorvato. Por outro lado, 0 modelo de
pseudossegunda ordem avalia se a taxa de adsorcao é dependente da quantidade de adsorvato
na superficie do solido e das condi¢des de equilibrio (SILVA et al., 2018).

Os modelos de PPO e PSO estdo representados pelas Equacgdes (13) e (14),
respectivamente (SILVA et al., 2018).

q= q.(1—ekb) (13)
q= 1+kz.qe.t (14)

sendo que g, representa, no equilibrio, a quantidade de adsorvato por unidade de adsorvente
(mgadsorvato-gadsorvente_l)a t o tempo de adsorgéo (min) € k1 (min_l) € kZ
(8adsorvente- MEadsorvato 1-Min~1) as constantes de taxa de adsorcdo dos modelos de

pseudoprimeira ordem e pseudossegunda ordem, respectivamente.
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3.5 REATORES DE LEITO FIXO

Devido a sua tecnologia simples e a facilidade de operacao, o uso do PBR ¢ preferivel
qguando comparado a outros reatores cataliticos heterogéneos, além das demais vantagens ja
mencionadas. O reator de leito fixo consiste de uma pilha compacta e imével de biocatalisador,
gue se comporta como meio poroso, situada no interior de uma coluna geralmente vertical, pela
qual o fluido escoa, reagindo com a superficie interna e externa do biocatalisador (JAKOBSEN,
2014).

A queda de pressao ao longo do reator, a desativacdo do biocatalisador e um ineficiente
controle de temperatura, principalmente quando a reagdo é exotérmica sdo problemas
comumente encontrados na operacdo de um PBR. Dessa forma, a escolha do modelo ideal de
PBR ¢é essencial para otimizar sua performance. Trés modelos de PBR sdo mais utilizados:
coluna com leito Unico, coluna com multiplos leitos e coluna com multiplos tubos
(JAKOBSEN, 2014).

O PBR de leito unico deve ser empregado para reacdes adiabaticas, ndo sendo
recomendado para reacGes exotérmicas e endotérmicas; pois, 0 aumento da temperatura do
meio nas reacles exotérmicas, pode desfavorecer a conversdo de equilibrio, a seletividade do
produto e a estabilidade do catalisador. Ja nas reacfes endotérmicas, a reacdo pode ser
interrompida antes do desejado, devido a mudanca de temperatura. No caso de reagoes
endotérmicas, recomenda-se 0 uso do modelo de leitos multiplos e, para reagdes exotérmicas,
0 modelo de multiplos tubos. O modelo de leito Gnico estd representado na Figura 3
(JAKOBSEN, 2014).

Ao observar a Figura 3, nota-se que o fluido reagente € alimentado na parte superior do
reator e flui para a parte inferior, caracterizando o fluxo descendente. Entretanto, ha casos em
que o fluido ¢é alimentado na parte inferior do reator e flui para a parte superior, caracterizando
o fluxo ascendente (WU et al., 1996). Ao longo dos anos, muitos estudos em relacdo a
hidrodinamica e a transferéncia de massa em reator PBR de fluxo ascendente e descendente ja
foram realizados. Esses estudos mostraram que o PBR de fluxo ascendente possui maior queda
de presséo e retencdo de liquido além de um menor coeficiente de transferéncia de massa liquida
guando comparado ao PBR de fluxo descendente, tornando, assim, o Gltimo, preferivel (YANG,;
WILD; EUZEN, 1992).
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Figura 3 - PBR de leito Gnico

1 Fluido reagente

Biocatalisador

1 Produto

Fonte: Adaptado de Jakobsen (2014).

3.5.1 Reatores PBR utilizados na producéo de FOS

A producdo de FOS pode ocorrer tanto em reatores em batelada quanto em reatores
continuos, sejam de leito fixo (PBR) ou de leito fluidizado (FBR) (LORENZONI et al., 2015;
ZAMBELLLI et al., 2016). Entretanto, a producdo de FOS em reatores continuos € preferivel;
pois, segundo Jung et al. (2011), este tipo de reator reduz a inibi¢do enzimatica por ndao permitir
o acumulo de glicose no meio, um subproduto da reacdo de transfrutosilacdo. Além disso, para
Santana et al. (2018), o uso do reator continuo de leito fixo (PBR) proporciona outras vantagens
em relacdo a batelada: facilidade de separacgéo entre o biocatalisador e o substrato, possibilidade
de operar em longos periodos e bom controle dos parametros de reagdo. O trabalho de Zambelli
et al. (2016) compara a producdo continua de FOS em PBR com a produgdo em batelada e
mostra que, sob as mesmas condic@es, a produtividade de FOS no PBR foi 1,7 vezes maior que
a batelada.

Assim, conforme visto, a producdo continua de FOS pode ser realizada tanto por PBR
quanto por FBR, também denominados reatores cataliticos heterogéneos. Basicamente, o reator
de leito fixo constitui-se por particulas imoéveis no interior de uma coluna, na qual o fluido é
bombeado, enquanto que o FBR se constitui por particulas em movimento devido ao
escoamento do fluido pela coluna (HILL; ROOT, 2014; LORENZONI et al., 2015).

Para Hill e Root (2014), os PBR sdo os mais empregados na indudstria por possuirem
muitas vantagens quando comparado aos demais reatores cataliticos heterogéneos. Levenspiel
(2011) relata uma relevante vantagem desse tipo de reator em relagdo ao FBR. Para ele, o

escoamento no interior do PBR se aproxima do escoamento pistonado, reduzindo os desvios de



33

escoamento e proporcionando, consequentemente, maior contato entre o fluido e o catalisador.
Dessa forma, maiores conversdes séo atingidas no PBR. Além disso, o FBR pode proporcionar
elevadas tensdes de cisalhamento na enzima, diminuindo sua estabilidade operacional — fator
essencial para a producdo em larga escala (LORENZONI et al., 2015).

O trabalho de Lorenzoni et al. (2015) comparou a producdo de FOS em PBR e FBR.
Seus resultados mostraram que, sob as mesmas condic¢des operacionais, a producéo de FOS no
PBR foi 1,1 vezes maior que no FBR e concluiu que, pelo PBR transferir maiores quantidades
de unidades de frutosil quando comparado ao FBR, este modelo é mais eficiente para a
producdo continua de FOS e possui potencial para ampliacdo de escala.

Na literatura, h& poucos trabalhos que relatam a producgdo continua de FOS em PBR por
meio da enzima FTase, principalmente em escala laboratorial. Além do mais, os artigos
publicados utilizam somente enzimas imobilizadas, que, congquanto tenha suas vantagens, pode
reduzir a atividade catalitica da enzima por meio de limitacOes a transferéncia de massa - além
de ser mais uma etapa para o processo de producdo de FOS, elevando seu custo (HOMAEI et
al., 2013; LORENZONI et al., 2015). A Tabela 2 apresenta os artigos publicados relativos a

producdo continua de FOS em PBR assim como suas caracteristicas operacionais.

Tabela 2 - Artigos relacionados a produgdo continua de FOS em PBR

Autor Microrganismo Enzima Imobilizacéo
Lorenzoni et al. _ _
Aspergillus aculeatus ~ FFase Quitosana
(2015)
Cladosporium
Zambelli et al. (2016) cladosporioides MUT  FFase Alginato de sodio
5506

Resina DOWEX

Vaiikova et al. (2008)  Aspergillus pullulans ~ FTase
MARATHON MSA

Aureobasidium

Jung et al. (2011) pullulans KFCC FTase Alginato de calcio
10245
Aureobasidium
Yun et al. (1992) pullulans KFCC FTase Alginato de sodio
10245

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
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Os artigos de Jung et al. (2011) e Varnkova et al. (2008) conduziram a reagéo pela FTase
visando a producdo em escala industrial com reatores de 4 m? e 1,6 m3, respectivamente. Em
escala laboratorial, somente o trabalho de Yun et al. (1992) fez o uso da FTase. Além do mais,
é possivel notar que todos os trabalhos foram realizados com a enzima imobilizada.

Dessa forma, em um primeiro momento, é relevante o estudo, em escala laboratorial, da
producdo continua de FOS em PBR utilizando a FTase em biomassa livre para, posteriormente,

avaliar sua capacidade de ampliacéo de escala.

3.6 DISTRIBUICAO DO TEMPO DE RESIDENCIA (DTR)

Na maioria das vezes, o comportamento dos reatores reais difere dos modelos de
reatores ideais. Para Hill e Root (2014), h& casos em que a conversdo de um reator real é bem
préxima da conversdo prevista por um modelo de reator ideal. Contudo, em algumas situacdes,
estas podem divergir-se significativamente. A formacdo de caminhos preferenciais, de regifes
de estagnacéo do fluido e de by-pass sdo exemplos de fatores que podem diminuir a conversdo
do substrato em produto, principalmente em reatores de leito fixo (LEVENSPIEL, 2011; HILL,;
ROOT, 2014).

Posto isso, para se trabalhar com reatores reais, € fundamental diagnosticar a presenca
desses fatores e, se possivel, mitiga-los (LEVENSPIEL, 2011). Segundo Fogler (2012), quando
se tem a intencdo de caracterizar e diagnosticar problemas no reator em operacao, aplica-se a
medida da DTR.

Os modelos idealizados de reatores consideram que todas as moléculas do material que
saem do reator possuem o mesmo tempo de residéncia, ou seja, permaneceram 0 mesmo tempo
no interior do reator. Entretanto, devido aos desvios citados anteriormente, é evidente que
moléculas de fluido ndo seguem esse comportamento, apresentando diferentes tempos de
residéncia. A medida da DTR é justamente a forma de quantificar essa distribui¢do de tempos
de residéncia (FOGLER, 2012; LEVENSPIEL, 2011).

As curvas da DTR podem ser construidas pela técnica de estimulo e resposta, injetando,
no interior do reator, um tragador e medindo sua concentracdo de saida em funcdo do tempo.
Para isso, os tragadores coloridos sdo os comumente escolhidos e, além disso, devem conter
algumas propriedades imprescindiveis: similaridade fisica ao regente, solubilidade completa na

mistura, facil deteccdo, ndo-reagente e ndo devem adsorver na parede do reator. A técnica de
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estimulo e resposta utiliza, principalmente, a injecdo do tipo pulso e do tipo degrau positivo
(BORGES et al., 2009; FOGLER, 2012).

Independentemente do tipo de injecdo, a medida de DTR visa obter o perfil da funcao
de distribuicdo de tempo de residéncia, E(t); que descreve, quantitativamente, o tempo no qual
diferentes moléculas permaneceram no reator (FOGLER, 2012). A equacdo da fungdo E(t) para
as injecdes do tipo pulso e degrau seré apresentada antes de aprofundarmos na sua interpretacéo.

A perturbacdo do tipo pulso € realizada, experimentalmente, por meio da injecéo, na
corrente de alimentacao do reator e no menor tempo possivel, de uma quantidade conhecida de
tracador, medindo, em funcdo do tempo, sua concentracéo de saida (Ctracador). COm estes dados,
pode-se construir a curva de resposta ao estimulo, representada pela Figura 4 (FOGLER, 2012;
LEVENSPIEL, 2011).

Figura 4 - Curva de resposta a perturbacao do tipo pulso

A

Ctracador

Tempo
Fonte: Adaptado de Fogler (2012).

Para a perturbacdo do tipo pulso, os valores da funcdo E(t), para cada ponto
experimental, podem ser obtidos pela Equacéo (15) a seguir:

E (t) — Ctracador (15)

f:octracador-dt

sendo que seu denominador representa a area sob a curva de resposta ao pulso (FIGURA 4) e;
seu numerador, cada medig&o realizada no efluente do reator (FOGLER, 2012).

Diferentemente da perturbacdo do tipo pulso, a perturbacdo degrau consiste na adicéo
constante de tragador na corrente de alimentacdo. A partir dai, mede-se a concentracdo de
tracador no efluente em fungdo do tempo até que suas concentracBes, no efluente e na
alimentacéo, sejam iguais, momento no qual o experimento pode ser interrompido. A Figura 5
apresenta o perfil de resposta a este estimulo (FOGLER, 2012; LEVENSPIEL, 2011).
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Figura 5 - Curva de resposta a perturbacéo do tipo degrau
A

Ctracador

Tempo
Fonte: Adaptado de Fogler (2012).

Os valores da fungéo E(t) para o tipo degrau podem ser calculados pela Equacdo (16)
(FOGLER, 2012).

E(t) = % [th_d] (16)

em que C; (g.L™?) representa a concentragdo do tragador na corrente de alimentagdo do reator.
Para o uso da Equacédo (16), deve-se conhecer a funcdo que representa o perfil de resposta da
Figura 5.

A injecdo do tipo pulso, por exigir pequenas quantidades de tragador, é vantajosa em
relacdo ao degrau quando o custo do tracador é elevado. Entretanto, quanto esse fato nao se
verifica, a aplicacdo da perturbacdo degrau é preferivel por ser de facil execucdo e ndo precisar
conhecer a quantidade total de tracador empregada. Matematicamente, a injecdo do tipo pulso
ndo exige a diferenciagéo, diminuindo a probabilidade de erros; tornando-a, nesse aspecto, mais
vantajosa. Por outro lado, o perfil de concentracéo do tipo pulso pode apresentar longas caudas,
sujeitando-o, também, a grandes imprecisdes (FOGLER, 2012).

Para aprofundar a interpretacdo da funcdo E(t), sua forma integral sera analisada. A
forma integral de E(t) representa a fracdo de tracador na saida do reator que nele permaneceu
por um intervalo definido de tempo (EQUACAO 17).

J,E(®dt =1 (17)

O lado esquerdo da Equacdo (17), dentro dos seus limites de integracdo, equivale a
totalidade da area sob a curva de E(t) e Levenspiel (2011) a define como sendo igual a unidade;
uma vez que, no intervalo de tempo entre 0 e o, todo o tragador ja deixou o reator. Assim, ao
alterar os limites de integracao, é possivel quantificar a fracdo de tracador que deixou do reator

neste intervalo de tempo.
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Quando se tem o intuito de comparar a DTR sob diferentes condi¢des de operagéo, é
viavel comparar seus momentos a suas distribuicfes inteiras. Trés momentos da DTR bastam
para sua caracterizacdo: tempo médio de residéncia (t,,), variancia (%) e assimetria (s3)
(FOGLER, 2012).

O primeiro momento da DTR, t,,,, indica a média do tempo que o tracador gastou para
percorrer todo o volume do reator a uma dada vazdo e pode ser determinado, para um reator
real, usando a funcéo E(t). Para isso, as consideracdes de densidade do fluido constante e de
que nédo haretorno de produto para o sistema se fazem necessarias. Sendo assim, o tempo médio
de residéncia é obtido pela Equacédo (18) (COKER, 2001).

tm = [, LE(t)dt (18)

sendo t,, tempo médio de residéncia (min) e t o tempo (min).

Fogler (2012) mostra que o t,, ¢ igual ao tempo espacial (1), independentemente da
idealidade ou ndo do reator, se ndo ocorrer disperséo e a vazéo do sistema for constante.

O 1 representa o tempo que um volume de fluido de alimentagdo, correspondente ao
volume do reator, demora para percorré-lo. Para determinar seu valor, faz-se o uso da Equacéo
(19) (LEVENSPIEL, 2011; RICO, 2015).

T= (19)

v
sendo T o tempo espacial (min), V 0 volume do reator (L) e v a vazdo volumétrica (L.min™).
O segundo momento da DTR (62), também denominado quadrado do desvio padréo,

representa a dispersao da distribuicdo, de forma que elevados valores indicam maiores desvios

da distribuicdo. Esse parametro pode ser calculado pela Equacédo (20) (FOGLER, 2012).
o2 = [t —tn)? E(Ddt (20)

sendo o2 a variancia em min2,
O terceiro momento da DTR (s3) indica a assimetria, em relacdo a média, da

distribuicdo em ambas as diregdes, sendo determinada pela Equagéo (21) (FOGLER, 2012).

s3=5 [t —t)? E@D)dt (21)

sendo s3 a assimetria em min-.
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3.7 TRANSFERENCIA DE MASSA INTERNA E EXTERNA

Quando uma particula de biocatalisador estd sujeito ao escoamento de um fluido
reagente (reacdo heterogénea), ha a formacdo de um filme estagnado em seu redor. Dessa
forma, para que haja reacdo na superficie do biocatalisador, a molécula de substrato deve ser
transportada, por convecgdo, do seio do fluido até o filme estagnado e, posteriormente, por
difusédo, do interior do filme até a superficie do biocatalisador (transferéncia de massa externa).
Logo apds, tratando-se de uma biomassa porosa, as moléculas de substrato difundem-se, atraves
dos poros, da superficie externa do biocatalisador para seu interior, ocorrendo a reacdo na
superficie catalitica dos poros (transferéncia de massa interna) (DORAN, 1995; FOGLER
2012).

Se a reacdo quimica for lenta, mesmo com a quantidade adequada de substrato, a
transferéncia de massa sera capaz de suprir a quantidade necessaria para a reacao. Dessa forma,
a velocidade de reacdo seré limitada pela reacdo. Por outro lado, se a reagdo quimica for rapida,
a transferéncia de massa nao conseguira fornecer substrato suficiente para todos os sitios ativos,
fazendo com que o processo seja limitado por ela (DORAN, 1995).

Nas reacOes heterogéneas, busca-se eliminar as limitac6es de transferéncia de massa e,
para isso, o PBR deve ser operado com velocidades suficientemente elevadas ou com particulas
de pequeno diametro. Entretanto, deve-se atentar que o decréscimo do didmetro da particula de
biocatalisador aumenta a queda de pressao no reator (DORAN, 1995; FOGLER, 2012).

3.7.1 Efeito da Transferéncia de massa externa (TME)

A TME é modelada considerando um filme estagnado de espessura constante ao redor
da particula de biocatalisador. A presenca desse filme cria um desequilibrio de potencial
quimico entre o substrato contido no fluido e na superficie do biocatalisador, permitindo o seu
fluxo através dele. O Fluxo de substrato através do filme estagnado, para solucfes diluidas,
pode ser calculado de acordo com a Equagéo (22) (FOGLER, 2012).

Wy = kc . [CAb - CAS] (22)

sendo W, o fluxo unidirecional do substrato (mol.m2.s?), ke 0 coeficiente de transferéncia de
massa externa (m.s™) e Cap & Cas, respectivamente, as concentragio de substrato no fluido e na

superficie da particula de biocatalisador, expressas em mol.m,
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Devido a dificuldade em se obter, experimentalmente, o valor de Cas, a Equacao (22) é
comumente utilizada para determina-lo. Experimentalmente, pode-se, facilmente, obter o valor
de Cab e de Wa; pois, no estado estacionario, Wa se torna igual a taxa de consumo de substrato
(DORAN, 1995). Por sua vez, o coeficiente de TME (kc) pode ser calculado por meio dos

nimeros adimensionais de Sherwood (Sh), Schmidt (Sc) e Reynolds de particula (Rep),

consoante as Equacoes (23), (24), (25) e (26), respectivamente (FOGLER, 2012).

Sh.Dap

k. = 23
o= 22 (23)
05 o=
Sh =2+ 0,6.Rel’.Sca (24)
%
Sc = @ (25)
Re, = =2 (26)

v

sendo d,, o diametro da particula de biocatalisador (m), v a viscosidade cinematica (m2sh), U
a velocidade de escoamento do fluido reagente (m.s?) e Dag 0 coeficiente de difusdo do
substrato (A) no fluido (B), expresso em m2.s™.

O coeficiente de difusio (Das) pode ser obtido pela Correlagdo de Darken (EQUACAO
27), que considera a diluicdo infinita do substrato no fluido (CREMASCO, 2012).

Dug = XaDopa + XgDoup (27)

sendo X, e X , respectivamente, a fracdo molar do substrato e do solvente na solucdo e Dyg4
e Dyup O coeficiente de difusdo em condicdo de diluicdo infinita do solvente no soluto
(substrato) e do soluto no solvente, respectivamente.

Existem algumas correlacdes para predizer o coeficiente de difusdo em condicdo de
diluicdo infinita e, quando o soluto se trata de acUcares e proteinas, a mais indicada é a
correlacédo de Geankoplis, representada pela Equacgéo (28) (CREMASCO, 2012).

9,40.10 11T
Doap = -1 (28)
MM 43.up

sendo T a temperatura da solucgéo (K), u a viscosidade dindmica da solugéo (cP) e MM a massa

molar. Para obter 0 Dyp,4, basta alterar os indices A e B da Equacdo (28).
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A Figura 6, que relaciona a velocidade de reacdo (—7,) com a razdo U.d;*, pode ser

utilizada para verificar se as condigcdes de escoamento e o didmetro de particula favorecem a

limitacdo pela TME ou pela reagdo quimica.

Figura 6 - Regides de limitacdo pela transferéncia de massa e pela propria rea¢éo

A

Limitada pela reacdo

_ra’

Limitada pela transferéncia de massa

>

(U/dy)*®
Fonte: Adaptado de Fogler (2012).

De acordo com a Figura 6, alguns fatores (diametro de particula do biocatalisador e
velocidade de escoamento do fluido) podem fazer com que as reacdes heterogéneas se tornem
dependentes ou independentes da TME a particula. Sendo assim, com o objetivo de eliminar a
limitagdo pela TME, deve-se aumentar a velocidade de escoamento do substrato ou reduzir o
didmetro da particula de biocatalisador. Essas duas situagdes favorecem a transferéncia de
massa, tornando, como etapa limitante, a reacdo quimica (DORAN, 1995; FOLGER, 2012).

3.7.2 Efeito da Transferéncia de massa interna (TMI)

Toda a modelagem da TMI considerou apenas o formato esférico da particula de
biocatalisador. A limitacdo & TMI € avaliada pelo médulo de Thiele (¢,,), que representa uma
medida da razdo entre a velocidade de reacdo na superficie do biocatalisador pela velocidade
de difusdo do substrato através do biocatalisador (FOGLER, 2012). Dessa forma, quando ¢,, é
pequeno, a reacdo e limitada pela reacéo na superficie do biocatalisador. Por outro lado, quando
¢, assume valores elevados (~30), a reacdo € limitada pela TMI. (FOGLER, 2012).

O indice n do médulo de Thiele indica a ordem da reacéo a que ele se refere e, quando
a reacao segue a cinética de Michaelis-Menten, o modulo de Thiele possui a forma representada
pela Equacdo (29) (DORAN, 1995).
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0= 1 Jres ) 1+ (R @)

sendo @,, 0 modulo de Thiele para a cinética de Michaelis-Menten, R o raio da particula de
biocatalisador (m), Dae a difusividade efetiva do substrato no biocatalisador (m2.s?) e g um
parametro adimensional que pode ser calculado pela Equacéo (30) (DORAN, 1995).

B = Km (30)

Cas

Conforme visto, a Equacao (29) é dependente da difusividade efetiva do substrato na
particula de biocatalisador (Dy4.); que, por sua vez, depende da geometria do poro da particula
de biocatalisador (BECKER et al., 2011). Schmideder et al. (2019) estudou a influéncia da
porosidade (@) da particula de biocatalisador e da tortuosidade do poro na difusividade efetiva
de esferas de biomassa de Aspergillus niger MF22.4 e, com um intervalo de confianca de 95
%, propds um modelo de difusividade efetiva para biomassa de fungos filamentosos, expresso

pela Equacdo (31).
Dye = DAB-(Z)2 (31)

Com o intuito de avaliar a importancia relativa das limitac6es de difusdo interna e da
reacao, analisa-se o fator de efetividade interna (1)), que representa a razéo entre a velocidade
observada de reagéo (rA_O,,S) com a velocidade que a reacdo teria caso toda a superficie interna
do biocatalisador fosse exposta as condigdes da superficie externa da particula (r;,) (FOGLER,
2012). Sendo assim, se TMI ndo for significativa, a concentracdo do substrato no interior da
particula sera constante e igual a concentracdo de substrato na superficie do biocatalisador
(Chas), fazendo com que a 74 ,ps S€ aproxime da 74 e ) se aproxime da unidade. Por outro lado,
quando a TMI limita o processo de reacdo, a concentracdo no interior da particula sera menor
que Cas, reduzindo a 7, »p5 €, consequentemente, aproximando 1 de zero (DORAN, 1995).

Analiticamente, ndo é possivel obter uma expressdo para o fator de efetividade interna
de uma reacdo que siga a cinética de Michaelis-Menten (n;,,). Entretanto, ela pode ser
determinada em fungéo dos fatores de efetividade interna para uma reagéo de primeira ordem
(n;1) e ordem zero (n;,), conforme Equacdo (32) (DORAN, 1995).

io+ hni
i = 2ol (32)
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;1 € ;o podem ser calculados pelas Equacdes (33) e (34), respectivamente (DORAN,
1995);

Ni1 = # (30,.coth3@, — 1) (33)
1
N =1 para0<®, < 0,577 (34)

sendo @, e @,, respectivamente, 0 modulo de Thiele para uma reagdo de primeira ordem e
ordem zero. Tais mddulos podem ser obtidos, respectivamente, pelas Equacdes (35) e (36)
(DORAN, 1995).

B, =1 |-+ (35)

3 Dge

R Ko (36)

0™ 3V2 \DacCas

sendo ko = Vpgx € k1 = Vi kit
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4 MATERIAIS E METODOS

4.1 PRODUCAO DA BIOMASSA CATALITICA

4.1.1 Microrganismo, condic@es de cultivo e preparo do in6culo

Para a producdo da biomassa catalitica, contendo a enzima FTase micelial, foi utilizada
a cepa do fungo Aspergillus oryzae IPT-301, fornecida pelo Laboratério de Biotecnologia do
Instituto de Pesquisas Tecnoldgicas do Estado de S&o Paulo (LBI/IPT-SP). Os esporos
liofilizados do microrganismo foram ressuspensos em 10 mL de agua destilada estéril e
aliquotas de 70 pL foram inoculadas em meio solido, preparado em placa de Petri, contendo
(em %, m v'1): &gar batata dextrose (KASVI®) 2,0, glicerina (Isofar®) 2,5, extrato de levedura
(Synth®) 0,5 e glicose (Dindmica®) 2,5. Apds incubacdo por 7 dias a 30 °C em incubadora
refrigerada do tipo B.O.D. (Tecnal®, modelo TE-371), os esporos produzidos foram coletados,
por meio de raspagem utilizando alca de Drigalski, em 10 mL de solu¢do constituida por NaCl
(Dindmica®) 0,95 % (m v!) e Tween-80 (Dindmica®) 0,1 % (v v'!). A suspenséo obtida foi
homogeneizada com solugéo de glicerina (Isolar®) 20,0 % (m v~1), cujo volume foi variavel,
de modo a ajustar a concentracdo de esporos para, aproximadamente, 1 x 107 esporos mL™,
guantificado com auxilio de uma camara de Neubauer (Newoptics®), seguido de
armazenamento sob refrigeracdo a -6 °C (CUNHA et al., 2019; CUNHA, 2017; FARIA, 2019;
GARCIA, 2018).

4.1.2 Fermentacao submersa: meio de cultura e producao da biomassa catalitica

O meio de cultura sintético, utilizado para a fermentacdo e producdo da biomassa
catalitica, foi constituido por (em %, m v!): sacarose (Synth®) 15,0, extrato de levedura
(Synth®) 0,5, NaNO3z (Dindmica®) 0,5, KH2PO4 (Synth®) 0,2, MgS04.7H20 (Dindmica®)
0,05, MnCl2.4H20 (Synth®) 0,03 e FeSO4.7H,0 (Synth®) 0,001. O pH do meio de cultura foi
ajustado para 5,5 com solugéo de NaOH (Synth®) 0,01 mol L*. Foram distribuidos 50 mL
deste meio de cultura em frascos do tipo Erlenmeyer de 250 mL e, em seguida, autoclavados a
120 °C e 1 atm durante 20 minutos (CUNHA et al., 2019; CUNHA, 2017; FARIA, 2019;
GARCIA, 2018; OTTONI et al., 2012).



44

A fermentacéo foi conduzida em agitador orbital do tipo Shaker (Tecnal®, modelo TE-
4200) a 30 °C e 200 rpm ao longo de 64 h de processo (FIGURA 7 (a)), inoculando-se 0,5 mL
de suspensdo de esporos com concentragdo de 1 x 10 esporos mL™ em meio de cultura estéril.

O conteudo total do frasco Erlenmeyer foi filtrado a vacuo com o auxilio de uma
bomba TE-058 (Tecnal®), utilizando papel filtro Whatman n°l com didmetro de 90 mm
(FIGURA 7 (b)). A biomassa catalitica, retida no papel, foi pesada e, para todos os ensaios
realizados neste trabalho, foram preparadas, manualmente, esferas da biomassa, cujos
diametros foram medidos com o auxilio de um paquimetro (FIGURA 7 (c)). Os ensaios foram

realizados imediatamente apds a confeccdo das esferas de biomassa.

Figura 7 — Producdo da biomassa catalitica e confec¢do das esferas de biomassa produzida

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Legenda: (a) Biomassa apds o processo de fermentagdo submersa.
(b) Processo de filtracdo a vacuo.
(c) Esferas de biomassa.

4.2 CARACTERIZACAO FiSICA DA BIOMASSA MICROBIANA

A biomassa catalitica foi caracterizada mediante as técnicas MEV, BET para
determinacdo da morfologia da amostra e da sua area superficial, respectivamente. Para isso,
primeiramente a biomassa catalitica, oriunda da fermentacdo, sofreu um processo de
desidratacdo hidroalcoolica, conforme meétodo descrito por Burleigh et al. (2014). Inicialmente,
a biomassa foi imersa em 50 mL de solugio aquosa de etanol 25 % (v v'!) e mantida em repouso,
sob refrigeracdo, por 12 horas. Em seguida, a biomassa foi removida do meio por filtracdo a
vacuo e introduzida em uma nova solucéo hidroalcodlica por mais 12 horas. O procedimento
repetiu-se reintroduzindo a mesma amostra em solugdo hidroalcodlica com aumento gradual
das proporcdes de etanol (50 %, 75 %, 95 % e 100 %, v v!) até a obtencio da biomassa seca.

Ao término desta etapa, a amostra foi armazenada em dessecador por mais 12 horas.
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Para a analise de MEV, as amostras de biomassa seca, foram depositadas sobre
segmentos de fita de cobre do tipo dupla face e aplicadas sobre suporte metalico. Anteriormente
as andlises de MEV, as amostras receberam recobrimento de uma fina pelicula de liga de ouro-
paladio através de processo de sputtering, empregando um mini Sputter Coater modelo
POLARON EMITECH SC7620. O procedimento de sputtering foi realizado empregando uma
tensdo de aproximadamente 800 V (corrente continua). A pressdo de argdnio utilizada na
camara foi ajustada para a obtencdo de uma corrente de 18 mA. O procedimento de
recobrimento teve durac&o de 2 minutos com uma velocidade de deposi¢do nominal de 3 A s
As andlises de MEV foram realizadas empregando um microscépio eletrénico de varredura de
alta resolucéo (MEV-FEG), modelo FEI QUANTA 3D FEG. A aquisi¢édo de imagens foi feita
com o equipamento operando no modo de detec¢dao de elétrons secundarios (“‘secondary
electron imaging” - SEI) e em condicdo de alto vacuo. A geracdo de imagens deu-se mediante
aplicacdo de uma tensdo de aceleracao dos elétrons igual a 20 kV e as imagens foram obtidas
empregando magnitudes de ampliagdo com aumentos variando entre 150 e 5.000 vezes.

As andlises de BET e porosidade foram realizadas pelo Laboratorio de Biotecnologia
do Instituto de Pesquisas Tecnoldgicas do Estado de Séo Paulo (LBI/IPT-SP) com metodologia

adaptada por este instituto.

4.3 ENSAIOS DE ADSORCAO DE CORANTE NA BIOMASSA CATALITICA

Para a realizacdo dos ensaios de distribuicdo do tempo de residéncia (DTR) no reator
PBR, foi necessario, primeiramente, determinar o perfil cinético e as isotermas de adsorcao das
moléculas do corante azul de metileno (adsorvato) na biomassa catalitica (adsorvente). Os
estudos de adsorcdo foram necessarios devido as caracteristicas morfoldgicas peculiares do
adsorvente organico produzido pela fermentagéo.

4.3.1 Determinacédo do perfil cinético de adsor¢do da biomassa catalitica em batelada

Para os ensaios de adsorcéo, selecionou-se o corante azul de metileno (AM) Inforlab®
devido a sua disponibilidade e ndo degradacdo perante as temperaturas avaliadas no presente
trabalho. Para isso, adicionou-se 0,13 g de esferas de biomassa microbiana Umida, oriunda da

fermentagdo, em tubo do tipo Falcon®, seguido da adi¢do de 1,5 mL de solugéo constituida por
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sacarose comercial 473 g L (Unido®) e corante 5 mg L. As condices adotadas foram obtidas
apos uma serie de estudos preliminares.

Os ensaios foram conduzidos, em triplicata, em banho Dubnoff (Bunker®, modelo NI
1232) com velocidade de agitacdo constante de 210 rpm e temperatura controlada de 40 °C,
50 °C e 60 °C. Em intervalos de tempo predefinidos (0 min <t < 240 min, com A = 60 min),
aliquotas do sobrenadante foram coletadas e monitoradas até se atingir valores constantes de
concentracdo do corante no sobrenadante e as concentragdes do corante adsorvido na biomassa
foram calculadas pela Equacéo (9) e, aos perfis obtidos, ajustaram-se os modelos representados
pelas Equagdes (13) e (14).

As esferas da biomassa microbiana, ap6s o processo de adsorcdo realizado para as

diferentes temperaturas, estdo ilustradas na Figura 8.

Figura 8 - Esferas de biomassa catalitica de Aspergillus oryzae IPT-301 ap0s a adsorcdo de AM, por
processo batelada, para diferentes temperaturas.

@

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) 40 °C.

(b) 50 °C.

(c) 60 °C.

4.3.2 Obtencéo das isotermas de adsorcéo do corante na biomassa catalitica

Para a determinacgéo das isotermas de adsor¢do, foram preparadas, em tubos de ensaio,
solugBes de sacarose comercial 473 g L™ (Unido®) constituidas por diferentes concentracoes
de corante AM (5,0 mg L%, 500mg L% 02gL?%05gLY 10gL%159gL%20gLte3,0
g L. Os tubos, contendo 1,5 mL da solugéo, foram incialmente mantidos incubados em banho
Dubnoff (Bunker®, modelo NI 1232) nas temperaturas de 40 °C, 50 °C e 60 °C até atingir o
equilibrio térmico. Os ensaios de adsorcédo iniciaram-se com a adi¢do de 0,13 g de esferas de
biomassa Umida, sob agitacdo constante de 210 rpm, até se obter um intervalo de tempo
necessario para se alcancar a condicao de equilibrio (120 min). A concentragdo de corante AM
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adsorvido na biomassa foi calculada pela Equacéo (9) e, aos perfis obtidos, ajustaram-se 0s
modelos descritos pelas Equages (10), (11) e (12).

4.4 CARACTERIZACAO DO REATOR ENZIMATICO DE LEITO FIXO (PBR)

4.4.1 Especificacdo do reator PBR e montagem do aparato experimental

O reator enzimatico e suas dimensdes estdo representados na Figura 9. Na montagem
do aparato experimental, o reator foi imerso em uma jaqueta térmica com temperatura
controlada de 50 °C por meio da recirculagao de agua oriunda de um banho termostatizado
(Tecnal®, modelo TE-2000) (FIGURA 10 (a)). A bomba peristaltica (MS Tecnopon, modelo
LDP-201-3/DMC 100) foi responsavel pelo escoamento da solucdo reagente (substrato -
solugéo de sacarose) a 11,5 mL min, inicialmente imersa a 50 °C em banho maria digital com
circulacdo interna de dgua (Novatecnica®). A conexdo entre a bomba e o reator, constituida
por uma tubulacdo com 0,6 cm de diametro, proporcionou o fluxo descendente da solucdo

reagente. O aparato experimental descrito esta disposto na FIGURA 10 (b).

Figura 9 - Reator enzimatico e suas dimensdes

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
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Figura 10 - Aparato experimental para 0s processos de adsor¢do e reacao

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) Reator imerso na jaqueta térmica.
(b) Montagem do aparato experimental.

4.4.2 Ensaios de adsorcdo in situ do corante em leito catalitico de reator PBR recheado

com biomassa microbiana

Com o intuito de se obter o perfil cinético de adsor¢&o in situ do corante AM em leito
catalitico, o reator PBR foi recheado com esferas de biomassa Umida (diametro de 4,2 + 0,1
mm) até a altura de 2,1 x 10~2 m. Posteriormente, foram preparadas duas solugges: (i) solucéo
(A), constituida por sacarose comercial (Unido ®) 473 g L e (ii) solucdo (B), constituida por
solucéo de sacarose comercial (Unido ®) 473 g L™ e corante AM 10 mg L.

As solucdes (A) e (B) foram previamente aquecidas a 50 °C em banho maria com
recirculacdo interna de agua (Novatecnica®). A solucdo (A) foi bombeada até preencher o
reator e, em seguida, bombeou-se a solugdo (B). As amostras da solugdo (B) foram coletadas
na saida do reator, operado a 50 °C, até que a concentracdo do corante AM na saida do
equipamento fosse igual a sua concentracao inicial de alimentacdo. Apds este periodo, a solucao
(A) foi bombeada e coletada na saida do reator até que esse estivesse completamente isento de
corante. As amostras das solucdes (A) e (B) foram coletadas por um periodo de 15 segundos,
tempo necessario para se obter um volume suficiente de amostra para posterior quantificagdo
por espectrofotometria. Procedimento experimental analogo foi aplicado, no mesmo leito
catalitico, até se atingir a saturacdo da biomassa pelo corante AM, visando evitar a adsor¢édo de
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moléculas de tracador e, consequentemente, erros de caracterizacdo nos estudos posteriores de
DTR (TOPICO 4.4.3)

Realizou-se, também, 0s mesmos experimentos de adsorcao in situ utilizando-se esferas
de vidro (diametro de 4,3 + 0,2 mm) como sendo o leito do reator (altura de 2,1 x 1072 m) até
a sua saturacgdo. O leito, constituido por esferas de vidro, foi usado para comparar 0s momentos
de DTR deste ao constituido por biomassa e, assim, identificar a formacdo de eventuais
caminhos preferenciais e regides de estagnacdo de fluido devido ao problema de
empacotamento do leito com a biomassa, o qual ndo ocorre com o constituido por esferas de

vidro.

4.4.3 Ensaios de Distribuicdo do Tempo de Residéncia (DTR) no reator PBR

4.4.3.1 Tipos de Injecdes

As injecOes do tipo pulso e degrau foram selecionadas para aplicagdo no reator PBR
avaliado (FIGURA 9). O leito do reator foi recheado com esferas de biomassa Umida (diametro
de 4,2 + 0,3 mm) até a altura de 2,1 x 1072 m e a biomassa catalitica (recheio do PBR) foi
saturada conforme procedimento descrito no Topico 4.4.2. Para a perturbacdo do tipo pulso,
fez-se a injecdo de 2 mL da solucgdo (B) pelo bocal do reator com o auxilio de uma seringa e
uma mangueira, de forma que a injecdo fosse aplicada o mais proximo possivel do leito e; para
a perturbacdo do tipo degrau, bombeou-se 11,5 mL min? de solugdo (B) até que sua
concentracdo na saida do reator fosse igual a sua concentracdo na entrada. Imediatamente apds
as perturbagdes, em ambos 0s casos, as amostras foram coletadas na saida do reator por 15
segundos. Procedimento analogo foi realizado com esferas de vidro (didmetro de 4,3 + 0,2 mm)
como recheio; porém, aplicando-se somente a injecdo do tipo degrau.

Ao término dos ensaios, foi possivel caracterizar a DTR mediante o calculo dos seus
momentos (tempo médio de residéncia, variancia e assimetria), descrito pelas Equacgdes (18),

(20) e (21), respectivamente.

4.4.3.2 Determinac&o da altura do leito catalitico e do didmetro das esferas de biomassa

Para os ensaios em reator PBR visando obter os melhores valores para diametro de

biocatalisador (biomassa) e altura de leito catalitico, foram selecionados esferas de biomassa
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com didmetros de 3,0 + 0,1 mm, 4,2 + 0,2 mme 6,0 + 0,2 mm e alturas de leito catalitico de
21x107%2m, 5,0x107%2m, 9,5x 1072 m e 13,0 x 10~ m. Tais valores foram escolhidos
com base nas dimensdes do reator, especificadas pela Figura 9. Esferas com diametros abaixo
de 3,0 mm atravessam as aberturas da grade de sustentacdo do leito catalitico. Por outro lado,
esferas com didmetro superior a 6,0 mm nédo penetram facilmente o bocal do reator.

Os experimentos foram realizados da seguinte forma: montou-se o aparato experimental
(TOPICO 4.4.1) e o leito do reator foi recheado com uma das condices de didmetro de particula
e altura do leito catalitico mencionadas acima. Logo ap06s, aplicou-se o procedimento descrito
no Topico 4.4.2 para saturacdo, in situ, do recheio catalitico. Com a biomassa saturada, fez-se
a execucao da perturbacdo do tipo degrau, conforme Topico 4.4.3.1. Apds a perturbacdo do tipo
degrau, removeram-se as esferas de biomassa do reator e um novo leito (com altura do leito ou
diametro de particula diferente), foi inserido. A partir desse momento, fez-se um novo processo
de saturacao in situ e uma nova aplicacédo da perturbacéo do tipo degrau. Por fim, o calculo dos

momentos da DTR foi feito por meio das Equages (18), (20) e (21).

4.4.4 Determinacao das concentragdes do corante azul de metileno

As amostras coletadas nos ensaios descritos pelos Tépicos 4.3 e 4.4 foram analisadas
com auxilio de espectrofotdmetro (Bel Photonics ®, modelo V-M5) a 665 nm, visando obter as
absorvancias e, consequentemente, as concentracdes de AM, por meio da curva analitica

disposta na Figura 25 do Apéndice A.

4.5 ENSAIOS DA ATIVIDADE ENZIMATICA EM REATOR PBR

Todos os procedimentos descritos neste topico foram realizados utilizando, como leito
catalitico, a condicdo de 5,0 cm de altura de leito e 3,0 £ 0,2 mm de diametro de esferas de
biomassa. Além disso, ressalta-se que todos os procedimentos foram realizados em triplicata,
com substituicdo do leito catalitico ao final de cada etapa da triplicata. Por fim, os ensaios de
atividades enzimaticas de transfrutosilacdo foram realizados conforme o procedimento descrito

pelo Topico 4.6 e calculadas pela Equacéo (5).
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4.5.1 Influéncia da temperatura do meio reacional na atividade de transfrutosilagéo

Para avaliar a influéncia da temperatura do meio reacional na atividade enzimatica do
processo continuo, foi preparada uma solucdo reagente constituida por sacarose comercial
(Unido ®) 473 g L e tamp?o tris-acetato 0,2 moL L, pH 5,5. A reacio foi conduzida por 45
minutos nas temperaturas de 40 °C, 50 °C ¢ 60 °C no reator PBR, conforme aparato experimental
descrito no Tépico 4.4.1. O tempo de reagdo (45 minutos) foi necessario para garantir o estado

estacionario do processo.

4.5.2 Influéncia da concentracdo de substrato nas atividades de transfrutosilacéo e

obtencao dos parametros cinéticos

Para avaliar a influéncia da concentracdo de substrato nas atividades enzimaticas do
processo continuo, foram preparadas solucdes reagentes constituida por tampao tris-acetato 0,2
moL L, pH 5,5 e sacarose comercial (Unifo ®) nas concentragdes de 173 g L%, 273 g L1,
373gL% 473 gL1e573 gL A reacdo foi conduzida por 45 minutos a 50 °C no reator PBR,
conforme aparato experimental descrito no Tépico 4.4.1. Apos a obtencdo das atividades de
transfrutosilacdo, os parametros cinéticos foram estimados, em regime estacionario, por meio
de ajustes dos modelos cinéticos (Equacdes 6, 7 e 8) aos dados experimentais, mediante auxilio

de software gréfico.

4.5.3 Influéncia da vazéo volumétrica na atividade de transfrutosilacédo

Para se avaliar a influéncia da vazdo volumétrica na atividade de transfrutosilacao,
alimentou-se o reator PBR a diferentes vazdes (5 mL min?, 7,5 mL min?, 11,5 mL min?,
15 mL mint e 20 mL min'!) com solugio reagente constituida por sacarose comercial (Unido
®) 473 g.L e tampdo tris-acetato 0,2 mol L, pH 5,5. A alimentacio foi realizada por bombas
peristalticas (Masterflex, modelo 77120-70 e MS Tecnopon, modelo LDP-201-3/DMC 100) e

a reacdo enzimatica foi conduzida a 50 °C por 45 minutos.
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4.5.4 Ensaios de estabilidade operacional no reator

Os estudos de estabilidade operacional foram realizados em sistema reacional com e
sem reciclo. Para isso, o reator PBR foi recheado com a biomassa catalitica e a reacdo foi
conduzida a 50 °C, alimentando a solugdo reagente com vazdes volumétricas de 5,0 mL min*
e 11,5 mL min? por meio de bombas peristalticas Masterflex, modelo 77120-70 e MS
Tecnopon, modelo LDP-201-3/DMC, respectivamente. A solucéo reagente foi constituida por
sacarose comercial (Unido ®) 473 g L™ e tampdo tris-acetato 0,2 mol L™ pH 5,5. Para realizar
o reciclo, a montagem do aparato experimental foi configurada de modo que toda a corrente do
efluente do reator fosse reintroduzida como corrente de alimentacédo, caracterizando um reciclo
total (FIGURA 29, APENDICE C).

As amostras foram coletadas por 15 segundos (tempo necessario para obter amostra
suficiente para analise) e os ensaios de estabilidade foram conduzidos por um periodo de 12

horas.

4.6 METODOS ANALITICOS

4.6.1 Determinacdo das atividades enzimaticas de transfrutosilacdo da biomassa

catalitica

Ao se coletar amostras na saida do reator PBR em intervalos de tempo predefinidos, as
mesmas foram imersas em banho de &dgua fervente durante 10 minutos, seguido por banho de
agua e gelo por 5 minutos para interrupcao da reacdo enzimatica (CUERVO-FERNANDEZ et
al., 2007; CUNHA et al., 2019; OTTONI et al., 2012). Posteriormente, as amostras foram
utilizadas para a quantificacdo das concentracdes de acUcares redutores (AR) e glicose pelos
métodos colorimeétricos do acido 3,5-dinitrosalicilico (DNS) (MILLER, 1959,
VASCONCELOS; PINTO; ARAGAO, 2013) (TOPICO 4.6.2) e GOD-PAP® (CUNHA, 2017;
GANAIE et al., 2014; OLIVEIRA, 2007; VEGA; ZUNIGA-HANSEN, 2011), (TOPICO
4.6.3), respectivamente. Por fim, utilizando as concentrag¢des obtidas de frutose transfrutosilada
(EQUACAO 4), determinou-se a atividade enzimatica de transfrutosilacio (EQUACAO 5).
Uma unidade (1U) de atividade enzimatica de transfrutosilagéo foi definida como a quantidade
de enzima que transfere um micromol (1 pumol) de frutose por minuto sob as condicdes
experimentais realizadas (CHEN; LIU, 1996; CUNHA et al., 2019; DORTA et al., 2006;
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HAYASHI et al, 1990; KURAKAKE; ONOUE; KOMAKI, 1996; VEGA; ZUNIGA-
HANSEN, 2011).

4.6.2 Determinacdo da concentracao de acucares redutores (AR)

A concentracdo dos AR, presentes no meio reacional, foi determinada pelo método
DNS, adaptado de Miller (1959), conforme descrito por Vasconcelos, Pinto e Aragéo (2013).

A solucdo DNS foi preparada pela dissolucdo de 10,0 g de &cido 3,5-dinitrosalicilico
(C7HsN207) (Dinamica®) em 200,0 mL de solucdo 2 mol L™ de hidréxido de sodio (NaOH)
(Dinamica®) (Reagente A). Paralelamente, sob aquecimento e agitacéo, foi preparada 500 mL
de uma solucéo aquosa (Reagente B) constituida por 600 g.L™* de tartarato duplo de sodio e
potéssio (KNaCsH106.4H20) (Dindmica®). Apds a dissolucdo, ambos os reagentes (A e B)
foram misturados e o volume final da mistura aferido para 1,0 L em baldo volumétrico.

A quantificacdo dos AR foi realizada pela adicdo, em tubo de ensaio, de 0,5 mL da
amostra oriunda da reagdo enzimatica, em 0,5 mL da solucéo preparada. A reacao foi conduzida
em banho maria a 100 °C por 10 minutos e interrompida por resfriamento em banho de agua e
gelo por 5 minutos, seguido pela adicdo de 4,0 mL de agua destilada.

Posteriormente, triplicatas de aliquotas do meio reacional foram analisadas com auxilio
de espectrofotobmetro (Bel Photonics ®, modelo UV-M51) a 540 nm, visando obter as
absorbancias e, consequentemente, determinar as concentragdes dos AR mediante auxilio da
curva analitica obtida para 0 método DNS (FIGURA 26, APENDICE A).

O mesmo procedimento analitico foi realizado para a obtencdo do branco, todavia

substituindo a amostra, oriunda da reacdo enzimatica de transfrutosilacdo, por dgua destilada.

4.6.3 Determinacao da concentracao de glicose (G)

A concentracdo de glicose, presente no meio reacional, foi determinada pelo método
GOD-PAP®, conforme utilizado nos trabalhos de Cunha (2017), Cunha et al. (2019), Ganaie
et al. (2014), Oliveira (2007) e Vega e Zuniga-Hansen (2011). O método consiste em um Kit
enzimatico contendo glicose oxidase (GOD), peroxidase (POD), 4-aminofenazona (4-AF),
tampéo fosfato pH 7,0 e 4-hidroxibenzoato.

A oxidagdo da glicose pela glicose oxidase produz peroxido de hidrogénio, oxidado por

meio da peroxidase que, em conjunto com o 4-AF e o0 4-hidroxibenzoato, produzem coloragéo
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rosacea ou vermelha (BOBBIO; BOBBIO, 2005; WONG; WONG; CHEN, 2008). O kit
enzimatico utilizado no presente trabalho foi da marca Laborlab®.

A gquantificacdo, em triplicata, da glicose no meio reacional foi realizada pela adicé&o,
em tubo de ensaio, de 35 pL da amostra, oriunda da reacdo enzimatica, em 3,5 mL de solugéo
reagente (kit enzimético). A reagdo foi conduzida em banho Dubnoff (Bunker®, modelo NI
1232) a 37 °C por 5 minutos. A coloracdo final foi analisada com auxilio de espectrofotdmetro
(Bel Photonics ®, modelo UV-M51) a 505 nm, visando obter as absorbancias e,
consequentemente, determinar as concentracGes de glicose, por meio da curva analitica obtida
para 0 método GOD-PAP (FIGURA 27, APENDICE A).

O mesmo procedimento analitico foi realizado para a obtengdo do branco, mas

substituindo a amostra, oriunda da reacdo enzimatica, por agua destilada.

4.6.4 Determinacdo da massa seca de biomassa catalitica

Ao término dos ensaios de reacdo enzimatica, a biomassa microbiana Umida (leito
catalitico) foi removida do interior do reator PBR e lavada abundantemente com &gua destilada
a fim de remover todo residuo de sacarose aderido a ela e, em seguida, filtrada a véacuo,
utilizando a bomba de vacuo TE-058 (Tecnal®), em papel do tipo Whatman n°1 com diametro
de 90 mm. A biomassa, retida no papel, foi mantida em estufa de secagem (ProLab®) a 60 °C
até a obtencdo de massa seca constante. O valor da m, obtido para cada reacdo, foi aplicado na

Equacdo (5), para a determinacdo das atividades enzimaticas de transfrutosilacéo.

4.7 OBTENCAO DOS PAREMETROS DE TRANSFERENCIA DE MASSA INTERNA E
EXTERNA

O coeficiente de transferéncia de massa externo foi obtido por meio da Equacéo (23).
Para isso, determinaram-se o0s valores dos numeros adimensionais de Reynolds de particula,
Schmidt e Sherwood, utilizando, respectivamente, as Equacdes (26), (25) e (24). A velocidade
de escoamento do fluido foi obtida considerando a vazao que resultou na maior atividade de
transfrutosilacdo e as dimensdes do reator, representadas na Figura 9. Para o calculo coeficiente
de difusdo massica (Dng), as correlacdes de Darken (EQUACAO 27) e Geankoplis
(EQUACAO 28) foram utilizadas.
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O modulo de Thiele e o fator de efetividade interna foram calculados por meio das
Equacdes (29) e (32), respectivamente. Para isso, foi necessario utilizar a Equacdo (30) e as
Equacdes (33) a (36), determinar o coeficiente de difusdo efetivo de massa (Dp.) € a
concentracdo de sacarose na superficie do biocatalisador (C,). O coeficiente de difusao efetivo
de massa, por se tratar de um fungo filamentoso, foi calculado pela Equagéo (31). O valor de

Cas foi determinado pela Equacéo (22).

4.7.1 Ensaios de viscosidade dindmica

Foram determinados os perfis de viscosidade para as diferentes concentracfes de
solugéo reagente constituida por sacarose comercial (173 g L%, 273gL?%, 373 gL, 473 g L™
e 573 g L) para diferentes temperaturas do meio reacional (20 °C, 30 °C, 40 °C, 50 °C e 60 °C)
visando obter valores desse parametro sob as mesmas condi¢Ges operacionais para aplica-los
no estudo de transferéncia de massa interna e externa. As viscosidades foram obtidas mediante

auxilio do viscosimetro Brookfield, modelo DV-I Prime com spindle 61 e agitac&o de 100 rpm.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 CARACTERIZACAO DA BIOMASSA

A biomassa obtida por meio da fermentacéo submersa (TOPICO 4.1.2) foi submetida
as analises de MEV, BET e porosidade. As Figuras 11 (a), (b), (c) e (d) mostram,

respectivamente, as imagens obtidas pelo MEV com aumento de 5000x, 2000x, 500x e 150x.

Figura 11 — Andlises de MEV para amostra de biomassa livre de Aspergillus oryzae IPT-301 com
diferentes ampliagdes

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) 5000x.

(b) 2000x.

(c) 500x.

(d) 150x.

Elizei et al. (2014) e Soares et al. (2010) classificam o género Aspergillus sp como um
fungo filamentoso. Além do mais, segundo Nielsen (1992), as hifas estdo presentes nos fungos
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filamentosos e seu crescimento ocorre em quatro principais etapas: germinagdo do esporo,
crescimento da hifa, ramificacdo e diferenciacéo fungica. Ao observar as Figuras 11 (a), (b), (c)
e (d), que mostram as imagens do MEV no ultimo estagio de formacéao do fungo, fica evidente
a presenca de hifas ndo septadas, sem presenca de corpos de frutificacdo, sem presenca de
esporos e um micélio homogéneo, caracteristico de crescimento micelial de um fungo
filamentoso do género Aspergillus sp. A caracteristica apresentada pode estar relacionada com
as condicdes de crescimento utilizadas como, por exemplo, meio de cultura, tempo de
crescimento e outros parametros inerentes ao processo utilizado.

As analises de BET e porosidade resultaram, respectivamente, nos valores de 2,79 +
0,04 m2gte 1,1 %.

5.2 ADSORCAO DE CORANTE NA BIOMASSA CATALITICA

Para se obter as melhores condi¢des de projeto do reator PBR enzimatico (diametro das
esferas de biomassa e altura do leito catalitico) a fim de reduzir a formagdo de caminhos
preferenciais e de regides de estagnacdo do fluido, realizou-se o diagndstico do sistema
reacional mediante aplicacdo da DTR. Entretanto, por se tratar de um leito poroso, a biomassa
catalitica deve estar saturada de azul de metileno (AM) para sua efetiva aplicacdo, de forma
que, quando o corante fosse injetado, sua adsorcdo no leito catalitico fosse o minimo possivel.
Posto isso, 0 presente topico apresenta os resultados obtidos dos estudos de adsor¢cdo de AM na

biomassa catalitica.

5.2.1 Perfil cinético de adsorcéo

Com o intuito de se determinar o tempo de equilibrio de adsorcéo para, posteriormente,
obter as isotermas de adsor¢do do AM na biomassa, foi realizado o estudo do perfil cinético de
adsorcdo em batelada. As Figuras 12 (a), (b) e (c) mostram, respectivamente, para as
temperaturas de 40 °C, 50 °C e 60 °C, os perfis cinéticos de adsorcdo ja com os modelos de PPO
e PSO ajustados, por regressdo ndo linear, aos dados experimentais.

O ajuste do modelo de PPO resultou em um coeficiente de determinacdo (R?) superior
ao obtido pelo ajuste do modelo de PSO e, por isso, foi escolhido para representar os dados
experimentais. Seu melhor ajuste sugere que 0 processo de adsor¢éo é controlado por difusédo

externa e independe da concentragéo de adsorvato na solugédo (SILVA et al. 2018). Ao analisar
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a Figura 12, observa-se que, independentemente da temperatura, 0 tempo necessario para 0

equilibrio foi de 120 minutos.

Figura 12 - Modelo cinético de adsorcao de PPO do azul de metileno em biomassa microbiana ajustado
aos dados experimentais para diferentes temperaturas. Condi¢bes operacionais —
Concentracéo da solucdo 473 g L* de sacarose e 5 mg L de azul de metileno

0,04

- PPO
——PSO
0,04
-~ o~ 0037
5 £ 0021
S S
C;’ 0,02 - >
=
S S 001+
E E
o
o 0,00
0,00
T T T T T 0'01 T T T T T
0 60 120 180 240 0 60 120 180 240
(a) (b)
Tempo (min) Tempo (min)

0,03 +

0,02

0,01 +

g (Mgam gbiomassa_l)

0,00 +

T T T
0 60 120 180 240

(c)
Tempo (min)

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) 40 °C.

(b) 50 °C.

(c) 60 °C.

5.2.2 Isotermas de Adsorc¢ao

Uma vez obtido o tempo de equilibrio (120 minutos) para saturacdo da biomassa, foram
obtidas as isotermas de adsorgéo para as temperaturas de 40 °C, 50 °C e 60 °C (FIGURA 13)

para o sistema biomassa (adsorvente) e azul de metileno (adsorvato).
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Figura 13 - Isotermas de adsorcdo de AM em biomassa de Aspergillus oryzae IPT-301 para as
temperaturas de 40 °C, 50 °C e 60 °C
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Pela Figura 13, observou-se que a quantidade maxima de corante adsorvida aumentou
com 0 aumento da temperatura. Tal fato era o esperado, pois 0 aumento da temperatura eleva a
energia cinética das moléculas, aumentando a taxa de difusdo em toda a camada limite externa
e interna nos poros da particula adsorvente. Além disso, 0 aumento da temperatura modifica o
estado de equilibrio da adsorcdo (DOGAN; ALKAN; DEMIRBAS, 2006; JIMENEZ; BOSCO;
CARVALHO, 2004). Ao comparar o perfil das isotermas da Figura 13 com os perfis descritos
pela Figura 2, constata-se que estas seguem o modelo do grupo (L). Sendo assim, supde-se que
a biomassa possui elevada afinidade pelo adsorvato, mesmo quando esses estdo presentes a
baixas concentragdes.

Os dados experimentais (FIGURA 13) foram ajustados a diferentes modelos de
isotermas de adsorcdo disponiveis na literatura (Langmuir, Freundlich e SIPS), para as
temperaturas de 40 °C, 50 °C e 60 °C (FIGURA 14).



60

Figura 14 - Ajustes dos dados experimentais aos modelos de isotermas de adsorc¢éo (Langmuir e SIPS)
de corante AM (adsorvato) em biomassa microbiana (adsorvente) para as diferentes

temperaturas

—— Langmuir
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~~~~~~~~~ SIPS _—_
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Concentragéo de equilibrio (g.L™")

©
Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) 40 °C.
(b) 50 °C.
(c) 60 °C.

O modelo de Freundlich ndo se ajustou aos dados experimentais para qualquer
temperatura avaliada. As Figuras 14 (a), (b) e (c) mostraram bons ajustes aos modelos de
Langmuir e SIPS. Entretanto, dentre os modelos ajustados, o de SIPS apresentou maiores
valores para os coeficientes de determinagdo (R?), entre 0,99 a 1,00. Sendo assim, 0 modelo de
SIPS foi escolhido para representar os dados experimentais e seus parametros, para as diferentes

temperaturas investigadas, estdo dispostos na Tabela 3.
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Tabela 3 - Pardmetros q,4x, K € n do modelo de SIPS para diferentes temperaturas de adsorcéo

Parametros
Temperatura (° C) fmx K (L-Gadsorvente™) n
(Gadsorvente: Ibiomassa™)
40 4,36 + 0,07 13+1 (15+2).1071
50 7,7+ 0,6 542 (14 +3).1071
60 11,2+ 0,9 4+1 (15+3).1071

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Uma vez que os valores do parametro n diferem-se da unidade (TABELA 3), infere-se
que a superficie do adsorvente € heterogénea (NETHAJI; SIVASAMY; MANDAL, 2012). Tal
fato € coerente com as imagens obtidas por meio do MEV (FIGURA 11), que mostram a
heterogeneidade da superficie da biomassa. Além disso, segundo Tzabar e Brake (2016),
verifica-se que a adsorcdo ocorre em monocamadas, uma vez que o melhor ajuste foi pelo
modelo de SIPS. O valor da constante K, que representa a afinidade entre o adsorvato e 0
adsorvente, diminuiu com o aumento da temperatura. 1sso era o esperado, pois, conforme visto
no Topico 5.2.1, as moléculas de AM adsorvem fisicamente ao adsorvente e o aumento de
temperatura favorece sua dessor¢do, consequentemente, diminuindo a afinidade entre o
adsorvente (biomassa) e o adsorvato (AM).

O modelo de SIPS mostrou que uma variacao de 10 °C na temperatura da solucéo de
sacarose e corante AM resultou numa variagdo de, aproximadamente, 3 mg de AM adsorvidos

na biomassa.

5.2.3 Ensaios de adsorcao de corante em reator PBR

O processo de adsorcdo em batelada (TOPICO 4.3.1) para posterior preenchimento do
leito do reator PBR, embora o caracterize apropriadamente, ndo é viavel do ponto de vista
operacional e financeiro, pois, ao termino do processo, ha problemas na separacdo da biomassa
do sobrenadante devido ao reduzido tamanho das particulas adsorventes, havendo perda de
massa. Quando se trabalha com processos continuos, para evitar os problemas mencionados,
costuma-se realizar o processo de adsorgéo diretamente no reator: a biomassa empacotada no
leito catalitico recebe o fluxo de efluente contendo AM para satura-la e, em seguida, o fluxo do
efluente, sem corante, para retirar 0 AM presente nos intersticios do leito catalitico (purga).
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Esse processo € realizado em ciclos que permitem verificar se, ao fim, houve a saturacdo da
biomassa (ALFREDO et al., 2015).

Conforme descrito pelo Tépico 4.4.2, realizaram-se trés ciclos de saturacdo/purga para
o leito composto por esferas de biomassa, os dados obtidos estdo dispostos nas Figuras 15 (a) e
(b). O eixo das ordenadas representa a razdo entre a concentracdo de AM na saida do reator (C)

e a concentracgdo inicial de AM (C;). A saturacdo é atingida quando a razdo se torna igual a 1.

Figura 15 - Ciclos de saturacdo e purga de AM na biomassa microbiana em reator PBR
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) Ciclos de saturag&o.
(b) Ciclos de purga.

A anélise da Figura 15 (a) permitiu verificar que, ao final do primeiro ciclo, ainda néo
houve a saturacéo da biomassa. Porém, a partir do segundo ciclo, a biomassa saturou. Isso pode
ser verificado pela sobreposicdo das curvas referentes ao segundo e terceiro ciclos.

Tavares (2007) estudou, em reator de leito fixo, o processo de adsorcdo do sistema
benzeno, tolueno e xileno em casca de coco e provou que o tempo de retencdo do efluente no
interior da coluna de adsorcdo foi o fator mais significativo para o processo. O mesmo foi
verificado por Lima (2010), que estudou a adsor¢do, em reator de leito fixo, de contaminantes
organicos aquosos em bagaco de cana-de-agucar. Em seu estudo, o maior tempo de residéncia
resultou na maior zona de adsor¢do. Logo, pelo tempo de retencdo do fluido no reator ser um
parametro determinante no processo de saturacdo in situ, propde-se que, ao final do primeiro
ciclo, a biomassa ainda nédo saturou porque o tempo de contato entre o adsorvente e o adsorvato
n&o foi suficiente para tal. Isso pode ser verificado pela sobreposicdo do perfil de saturagcdo do

terceiro ciclo ao perfil do segundo ciclo, mostrando que, a partir do segundo ciclo de adsorc¢éo,
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a biomassa saturou e o aumento do tempo de contato provocado pelo terceiro ciclo néo
influenciou no processo de adsorcdo. Além disso, a sobreposicdo exclui a hipotese de que a
saturacdo ndo ocorreu no primeiro ciclo devido ao processo de purga, que além de ter removido
0 AM presente no intersticio das esferas de biomassa, também poderia ter removido o AM
adsorvido na biomassa; j& que, pela Figura 15 (b), nota-se que, ao final de cada ciclo, todo o
AM presente no intersticio do leito catalitico foi removido do reator pela solu¢do de sacarose
e, caso houvesse a dessor¢do do AM da biomassa, os perfis cinéticos do terceiro e segundo ciclo
ndo se deveriam sobrepor.

Realizou-se, também, ensaios de saturacdo/purga em reator PBR utilizando, todavia,
esferas de vidro como leito catalitico, para verificar a quantidade de ciclos necessarios para
adsorcéo deste leito e, seguramente, aplicar a medida de DTR, comparando seus momentos aos
momentos obtidos para o leito composto por biomassa.

Os ciclos de saturacdo e purga para o leito de esferas de vidro séo apresentados pelas
Figuras 16 (a) e (b), respectivamente. De acordo com os perfis obtidos, nota-se que o
comportamento do leito composto por esferas de vidro se assemelha ao comportamento do leito
composto pela biomassa. Portanto, a analise da Figura 16 coincide com a analise feita para 0s

perfis da Figura 15.

Figura 16 - Ciclos de saturacéo e purga para leito formado por esferas de vidro
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) Ciclos de saturacéo.
(b) Ciclos de purga.
Conforme esperado, o fluxo descendente de substrato ndo compactou o leito formado

por esferas de vidro e, assim, a comparagéo entre seus momentos de DTR com 0s momentos de
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DTR do leito composto por biomassa pdde ser realizada a fim de verificar a formagéo ou néo
de caminhos preferenciais e regifes de estagnacdo de fluido no leito constituido por biomassa.

Dessa forma, 0 processo de adsorcéo in situ, devido as vantagens operacionais ja
mencionadas e por garantir a saturacdo da biomassa, foi o escolhido para ser realizado
previamente as medidas de DTR, sendo executado, em todos os casos, dois ciclos de
saturacdo/purga visando a saturacdo do leito catalitico.

5.3 DISTRIBUICAO DO TEMPO DE RESIDENCIA (DTR) NO REATOR PBR

5.3.1 Avaliacéo das perturbac6es tipos pulso e degrau em reator PBR

Ao realizar o procedimento experimental descrito pelo Tépico 4.4.3.1, foi possivel, pela
andlise dos trés momentos da DTR, determinar o melhor tipo de injecdo (perturbagdo do tipo
pulso e degrau) a ser aplicado ao reator PBR em estudo. A Tabela 4 mostra os momentos da

DTR obtidos para os dois tipos de injecao.

Tabela 4 - Dados experimentais dos momentos da DTR para injecdes do tipo pulso e degrau no reator

PBR
Tipo de Injegdo t,, (min) 6’ (min?) s3 (min?)
Pulso 2,34 + 2,58 6,64 35,75
Degrau 1,3 +0,7 0,47 0,02

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Os dados da Tabela 4 mostraram elevados valores de variancia e assimetria para a
injecéo do tipo pulso. Isso indica que houve grande disperséo e assimetria da distribuicdo em
relacdo ao tempo médio de residéncia. O mesmo ndo ocorreu para a inje¢do do tipo degrau.
Esses fatos podem ser verificados pela analise da cauda formada nos graficos de [t.E(t)] versus
[t] para as injecOes do tipo pulso e degrau, representados pelas Figuras 17 (a) e (b),

respectivamente.
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Figura 17 - Curva do tempo médio de residéncia para a injecdes do tipo pulso e degrau
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) Injecdo do tipo pulso.
(b) Injecdo do tipo degrau.

De acordo com Fogler (2012), quando ha formacdo de cauda alongada no gréfico do
tempo médio de residéncia, a analise da DTR possui grandes imprecisdes. Foi evidente, pela
comparacao das Figuras 17 (a) e (b), o maior alongamento da cauda para a inje¢éo do tipo pulso,
corroborando os elevados valores para os momentos da DTR. Tal alongamento (FIGURA 17
(@), pode estar relacionado ao acumulo de AM que ocorreu sobre o leito catalitico,
imediatamente ap0s a injecdo, fazendo com que a quantidade total de AM demorasse a percorrer
todo o leito do reator. Portanto, devido aos problemas apresentados, os estudos da DTR, no
presente trabalho, foram realizados pela aplicacdo da perturbacdo do tipo degrau visando a
obtencdo dos melhores valores para o didmetro de particula (esferas de biomassa) e altura do

leito catalitico.

5.3.2 Diametro de particula e altura do leito catalitico

Ap0s a execucdo do procedimento experimental descrito no Tépico 4.4.3.2, calcularam-
se 0s trés momentos da DTR para as diferentes alturas de leito catalitico e didmetro de particula
(esferas de biomassa). Tais valores estao dispostos na Tabela 5.
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Tabela 5 - Valores dos momentos da DTR para diferentes didmetros de particula e altura de leito

catalitico
Diametro de particula (mm)
3,0 £0,2 4,2 +0,2 6,0 +0,4

Alturado | ¢, ¢’ s tm ¢’ s tn ¢’ s
leito (cm) | (min) (min?) (mMin%) | (min) (Min?) (Min%) | (min) (Min?) (Min3)

2,1 1,21 2,99 - 1,07 0,74 24,9 1,93 10,5 -

5,0 1,27 1,00 126 | 1,21 1,25 36,1 0,89 0,45 3,37

9,5 2,01 7,18 - 0,90 2,00 - 1,31 1,00 114

13,0 1,87 4,16 - 0,86 1,23 - 1,05 1,00 12,8

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Alguns valores de assimetria (s®) apresentaram ordem de grandeza muito elevada e, por
isso, ndo foram apresentados na Tabela 5. Para avaliacdo da melhor condi¢do de diametro de
particula e altura de leito, deve-se comparar o tempo médio de residéncia (t,,) ao tempo espacial
(1), de modo que quanto mais proximos, menores os problemas de dispersao, aproximando, da
idealidade, o reator (FOGLER, 2012). Assim, o 1, calculado por meio da Equacao (19), para as
alturas de 2,1 cm, 5,0 cm, 9,5 cm e 13,0 cm de leito catalitico foi de 0,14 min, 0,33 min, 0,52
min e 0,67 min, respectivamente. De acordo com os dados dispostos na Tabela 5, a condicéo
de 13,0 cm de altura e 6,0 £ 0,4 mm de diametro de particula foi a que apresentou tm mais
préximo do seu respectivo T, com menores valores de variancia e assimetria - mostrando-se,
portanto, a melhor condicdo de leito catalitico.

Batista (2019) estudou a DTR em reator de leito fixo com leito formado por pé de
sabugo de milho utilizando, como tracador, corante rosa lipossoluvel. Em seu trabalho, o tempo
espacial foi inferior ao tempo médio de residéncia, sendo este fato atribuido aos problemas de
resisténcia ao escoamento do fluido causado pelo leito catalitico e de interacdes entre o corante
e 0 p6 de sabugo de milho. Logo, pelo tm superior ao 1, entende-se que houve regides de
estagnacdo do fluido no leito formado por biomassa.

O leito formado por biomassa, quando submetido ao fluxo descendente da solugéo,
conforma-se, podendo formar caminhos preferenciais. Posto isso, comparou-se 0 tempo
espacial para a altura de 5,0 cm (0,33 min) com o tempo médio de residéncia obtido para o leito
composto por esferas de vidro (Topico 4.4.3.1), visto que este ndo se conforma quando
submetido ao fluxo descendente da solucéo, conforme verificado no Topico 5.2.3. O tempo
médio de residéncia calculado para o leito de esferas de vidro foi de 2,4 min, valor superior ao
tm obtido para a mesma condicéo de leito catalitico (1,21 min). Dessa forma, a analise dos dados
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expostos sugere que a conformacdo observada no leito catalitico provocou a formagdo de
caminhos preferenciais, fazendo com que o fluido percorra o reator em um menor tempo do que
deveria (FOGLER, 2012). A instalacdo de um dispersor de fluxo acima do leito catalitico
permite a uniformizacéo do fluxo de reagente, podendo ser uma forma de amenizar o problema
mencionado (STANISLAUS; MARAFI; RANA, 2010).

Para uma analise mais aprofundada dessa melhor condi¢do operacional, os graficos dos

momentos da DTR foram apresentados pelas Figuras 18 (a), (b) e (c).

Figura 18 - Tempo médio de residéncia, variancia e assimetria para a condi¢do operacional de 6,0 +
0,4 mm diametro de particula e altura do leito de 13,0 cm
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) Tempo médio de residéncia.
(b) Variancia.
(c) Assimetria
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A Figura 18 (a), assemelhou-se a Figura 17 (b), mostrando que ndo houve formacdo de
cauda alongada e que as condicOes operacionais ndo apresentaram grandes imprecisoes. Os
picos agudos da Figura 18 (b) e o valor positivo da assimetria assim como do seu pico achatado,
para o lado direito (FIGURA 18 (c)), indicam que a DTR apresentou, respectivamente, pequena
variancia e deslocamento da dispersdo para o lado direito (positivo) (LEVENSPIEL, 2011;
SFREDO, 2006).

5.4 AVALICAO DOS PERFIS DE ATIVIDADE ENZIMATICA EM REATOR PBR

Com as condigdes de 5,0 cm de altura do leito e 3,0 + 0,2 mm de didmetro de esferas de
biomassa, iniciaram-se 0s estudos da influéncia da temperatura do meio reacional, da
concentracdo e da vazao de alimentacao de solucao reagente (substrato) nos perfis de atividade
enzimatica em reator PBR. Além disso, foram obtidos os parametros cinéticos mediante ajustes

dos modelos enziméticos reportados na literatura aos dados experimentais.
5.4.1 Efeitos da temperatura reacional sobre a atividade de transfrutosilagéo

Para avaliar o efeito da temperatura do meio reacional na atividade enzimaética de
transfrutosilacdo, foi realizado o procedimento experimental descrito pelo Tépico 4.5.1. Os

perfis obtidos foram apresentados pela Figura 19.

Figura 19 - Perfis de atividade enziméatica em funcdo da temperatura do meio reacional: 40 °C, 50 °C e
60 °C. CondicBes operacionais — altura do leito catalitico 5,0 cm, didmetro de particula 3,0
+ 0,1 mm, concentracéo de solucéo reagente 473 g.L?, pH 5,5 e vazdo de 11,5 mL min?
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
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Observou-se que o perfil obtido para a temperatura de 60 °C sofreu um decréscimo da
atividade de transfrutosilacdo ao decorrer da reacdo. O decréscimo pode estar relacionado a
baixa estabilidade da enzima a 60 °C, por ser uma temperatura compreendida entre a faixa 6tima
de temperatura da FFase (60 °C — 65 °C) (SCHUURMANN et al. 2014). Além disso, a
desativacdo enzimatica da FTase também é um fator que resulta no decréscimo da atividade
relativa de transfrutosilagdo ao longo do tempo, conforme sugere Silva (2009) que, em seu
estudo, mostrou que ocorreu desativacdo da FTase de Penicillium sp. a partir de 10 min de
reacao a 50 °C.

Os perfis de atividade para as temperaturas de 40 °C e 50 °C atingiram o estado
estacionario aos 25 minutos de reacéo, mantendo suas atividades constantes ao longo da reagéo.
No estado estacionario (25 min — 45 min), os intervalos das A: recuperadas foram de 67 % a 74
% e 74 % a 79 % para as temperaturas de 40 °C e 50 °C, respectivamente. Diante do exposto, a
temperatura de 50 °C foi a que apresentou maior atividade recuperada de transfrutosilacdo para
0 processo continuo em PBR. A mesma temperatura também resultou na maior atividade de
transfrutosilacdo para a reacdo em batelada, obtida nos estudos de Cunha et al. (2019) e Garcia
(2018).

5.4.2 Efeitos da concentracédo de solucdo reagente na atividade de transfrutosilacéo e

obtencao dos parametros cinéticos

O efeito da concentracdo do substrato (solugdo reagente) na atividade de
transfrutosilacdo foi avaliado mediante procedimento experimental descrito pelo Topico 4.5.2.
As Figuras 20 (a) e (b) mostram, respectivamente, os perfis de atividade enzimatica obtidos
para a biomassa catalitica e os ajustes dos dados aos modelos cinéticos de Michaelis-Menten e
Hill para um tempo de 35 minutos de reacao (estado estacionario).

De acordo com a Figura 20 (a), observou-se que 0 aumento da concentracdo de substrato
(sacarose) alimentada no reator, até o limite de 473 g L™, levou ao aumento da atividade de
transfrutosilacdo, obtendo, nesta condi¢éo, a atividade maxima recuperada de 100 + 13 % aos
25 min de reacgdo. Porém, para a concentragio de 573 g L, no mesmo tempo de reacéo,
verificou-se um decréscimo da atividade enzimatica recuperada para 95,4 + 8,4 %j;
confirmando, entdo, a concentragdo de 473 g L™ como a concentragio de substrato que resulta

na maior atividade de transfrutosilacdo para o processo continuo. Aos 35 min e 45 min de
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reagdo, a concentragdo de substrato de 573 g L apresentou uma queda de 7 % da atividade
recuperada em relagdo a concentragio de 473 g L.

Figura 20 - Perfis de atividade enzimética para diferentes concentracfes de substrato e ajustes dos
modelos cinéticos de Michaelis-Menten e Hill aos dados experimentais no tempo de 35
minutos de reacdo. CondicOes operacionais — altura do leito catalitico 5,0 cm, didmetro de
particula 3,0 £ 0,1 mm, temperatura da solucéo reagente 50 °C e vazdo de 11,5 mL min*
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) Perfis cinéticos de atividade enzimatica.
(b) Ajuste dos modelos de Hill e Michaelis-Menten.

No estudo, em batelada, de Cunha et al. (2019), a FTase micelial de Aspergillus oryzae
IPT-301 apresentou valor maximo de transfrutosilagdo (282,57 + 27,33 U.g') em 470,6 g L
de sacarose com pH de 5,5 e temperatura reacional de 50 °C, decrescendo para maiores
concentracdes de sacarose (aproximadamente 220 U.g para concentracéo de sacarose de 592
g.LY). No trabalho de Garcia (2018), variou-se - para 0 mesmo microrganismo, pH e
temperatura - a concentragio de sacarose de 75,59 L™ a 604 g L. Nessas condicdes, a atividade
maxima de transfrutosilacdo (aproximadamente 600 U g*) se deu em 480,2 g L™ de sacarose,
que também diminuiu quando a reacéo foi conduzida com concentragdo de 600 g L para,
aproximadamente, 550 U g*.

Dessa maneira, nota-se que o comportamento obtido pelo processo continuo em PBR
assemelha-se ao obtido nos estudos em batelada, com valores muitos proximos de concentragdo
de substrato que resulta na maior atividade recuperada, assim como o decréscimo para
concentragfes mais elevadas. Segundo AntoSova e Polakovi¢ (2001), tal decréscimo pode estar
relacionado a inibicao pelo substrato ou por algum dos produtos formados. Segundo Jung et al.

(2011), o acimulo dos produtos no meio reacional é reduzido quando a reacdo de
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transfrutosilacdo é conduzida em reator continuo. Sendo assim, infere-se que a inibicéo,
observada na reacdo continua para elevadas concentrages de sacarose (573 g.L™), pode ter
ocorrido pelo substrato.

A maior atividade de transfrutosilagdo, para a condigdo de 473 g L1, foi de 526,6 +
68,2 U g, valor proximo ao obtido por Garcia (2018). Entretanto, para comparar os da
atividade enzimética em reagdo continua com a reagdo em batelada, deve-se analisar a relagdo
entre 0 tempo de residéncia e reacdo empregados no processo continuo e em batelada,
respectivamente. No estudo de Garcia (2018), a reacdo ocorreu por um periodo de 60 min. Por
outro lado, o tempo médio de residéncia para o processo continuo foi de 1,27 min. Logo, ao
operar 0 PBR por 60 min, estima-se um rendimento 40 vezes maior quando comparado ao
processo em batelada. Essa diferenca pode estar relacionada ao acimulo do inibidor enzimético
(glicose) que ocorre no meio reacional para o processo em batelada. Ainda, ao operar com um
PBR, evita-se a necessidade da constante substitui¢cdo do biocatalisador, que ocorre no processo
em batelada, elevando o tempo de producdo, uma vez que se devem considerar 0s tempos de
carregamento e limpeza do reator.

Ainda de acordo com a Figura 20 (a), observa-se que, para todas as concentracdes
estudadas, a partir de 35 minutos, o estado estacionario foi alcancado; sendo, assim, o tempo
no qual os modelos cinéticos foram ajustados (FIGURA 20 (b)).

Os parametros cinéticos obtidos pelo ajuste do modelo de Andrews indicaram que ndo
houve inibicdo pelo substrato e seus valores coincidiram com o modelo de Michaelis-Menten.
Isso pode ter ocorrido devido ao baixo valor da queda de atividade recuperada para a
concentracio de 573 g.L™* aos 35 min de reagéo (7 %), sendo que para verificar uma inibigao,
seria necessario aumentar, ainda mais, a concentracdo de substrato (sacarose). A Tabela 6
apresenta os valores dos parametros cinéticos e dos coeficientes de determinacdo R? obtidos

pelos ajustes dos modelos de Hill e de Michaelis-Menten.

Tabela 6 - R? e parametros cinéticos para o modelo de Michaelis-Menten e Hill

Parametros cinéeticos  Modelo de Michaelis-Menten Modelo de Hill
Vmax (U.g1) 632,8 + 78,2 585,1 + 306,5
Km, Kos (g.L7) 160,7 + 63,6 143,6 + 98,8
n - 1,2+ 16
R? 0,98 0,98

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
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De acordo com a Tabela 6, o ajuste de ambos modelos cinéticos apresentou elevados
valores de coeficiente de determinagdo (0,98) e parametros cinéticos semelhantes. Entretanto,
por apresentar menores desvios, 0 modelo de Michaelis-Menten melhor se ajustou aos dados
experimentais com pardmetros de Km e Vma iguais a 160,7gL™! e 6328 U g?
respectivamente.

No processo em batelada, estudado por Garcia (2018), a cinética enzimatica da FTase
micelial, com um coeficiente de determinacéo de 96 %, melhor se ajustou ao modelo de Hill,
com Vmax € Kos iguais a 833,1 U g e 85,9 g L, respectivamente. A comparagio entre as
constantes de Michaelis-Menten (160,7 g L) e Hill (85,9 g L) indica que houve uma queda
da afinidade entre a enzima e o substrato para o processo continuo.

5.4.3 Efeitos da vazao volumétrica de alimentacdo na atividade de transfrutosilacao

O efeito da vazao do substrato na atividade de transfrutosilacdo foi avaliado mediante
procedimento experimental descrito pelo Topico 4.5.3 e a Figura 21 mostra os perfis de
atividade enzimaética obtidos para a biomassa catalitica.

Figura 21 - Perfis cinéticos da atividade de transfrutosilagdo em funcéo da vazdo de sacarose a 5 mL
min?, 7,5 mL min?, 11,5 mL min?, 15 mLmin™ e 20 mL min?. Condi¢des operacionais:
concentracdo de sacarose de 473g L%, pH 5,5 e temperatura de 50°C
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Ao avaliar o estado estacionario dos perfis apresentados pela Figura 21 (15 min a 45

min de reagdo), nota-se que a vazdo de 5,0 mL min foi a que apresentou menor atividade
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recuperada, com intervalo de 53 % a 59 %. As vazdes de 7,5 mL min? e 11,5 mL min* tiveram
intervalos muito proximos de atividade recuperada, sendo estes iguaisa 73 % a79 % e 73 % a
80 %, respectivamente. A vazdo de 15,0 mL min™ foi a que apresentou a maior atividade
recuperada (100 %), aos 25 minutos de reacdo. Entretanto, o seu intervalo de atividade
recuperada para os demais tempos de reacédo, variou entre 74 % e 84 %, valor proximo do obtido
para as vazdes de 7,5 mL min™ e 11,5 mL min™. Por outro lado, a0 aumentar a vazao para 20
mL min‘t, houve um decréscimo da atividade recuperada, com intervalo de 59 % a 74 %.

Baixas vazfes volumétricas contribuem para a formacdo de uma camada limite
difusional (presente no entorno da particula de biocatalisador) de maior espessura, fazendo com
que o processo seja limitado pela transferéncia externa de massa. A medida que se aumenta a
vazdo volumeétrica, a espessura da camada limite diminui, favorecendo a transferéncia de massa
externa, ou seja, 0 acesso do substrato a superficie do biocatalisador, onde ocorre a reacdo
(FOGLER, 2012; LEVENSPIEL, 2000).

Dessa forma, os menores valores de atividade recuperada (5 mL min™), podem estar
atribuidos a formacdo, no entorno da particula de biocatalisador, de uma camada limite
difusional espessa, tornando a reacdo limitada pela transferéncia de massa externa. Isso
corrobora com o aumento da atividade recuperada para maiores vazdes, pois a camada limite
difusional no entorno da particula de biocatalisador tem sua espessura reduzida e os efeitos da
transferéncia de massa externa tornam-se despreziveis. Posto isso, acredita-se que, para as
vazdes entre 7,5 mL mint e 15,0 mL min, a reagdo ndo é mais limitada pela transferéncia de
massa externa, prevalecendo os efeitos de escoamento e da reacdo. Entretanto, o aumento
demasiado da vazao pode fazer com que o tempo de contato entre a molécula de substrato e o
sitio ativo da enzima ndo seja suficiente para ocorrer a reacdo de transfrutosilacdo, diminuindo
a atividade enzimatica. Além disso, elevadas vazdes também podem provocar a remocdo de
enzima superficial do micélio, diminuindo a atividade enzimatica. Isso justifica o decréscimo
de atividade observado para a vazdo para 20 mL min’. Diante do exposto, a vazio de 11,5 mL
min'! se viabiliza entre as demais, por reduzir os efeitos difusionais a0 mesmo tempo em que,
comparado com as vazOes superiores, diminui a probabilidade de arraste de enzima do
biocatalisador e aumenta o tempo de contato entre a molécula de sacarose e o sitio ativo da

enzima, favorecendo a reacdo de transfrutosilacao.
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5.5 OBTENCAO E ANALISE DOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASSA
EXTERNA E INTERNA

Muitos parametros que envolvem o célculo dos coeficientes de TME e TMI dependem
das propriedades fisicas das substancias presentes na solucdo reagente. Sendo assim, a Tabela
7 apresenta, a 50 °C, as propriedades fisicas da agua e da solucdo aquosa de sacarose 50 % (m

m?).

Tabela 7 - Propriedades fisicas da agua e da solucéo aquosa de sacarose 50 % (m/m) a 50 °C

Propriedades Fisicas Agua liquida  Solug&o aquosa de sacarose (50 % m m?)
p (kg m) 988,1 1214,5
1 (cP) 0,5494 6,18
v (m2s?) 5,6 x 1077 51x107°
MM (g mol?) 18,01 342,3

Fonte: Adaptada de GEANKOPLIS (1993, p. 855) e MATHLOUTH; REISER (1995, p. 200 - 217).

Na Tabela 7, o valor da viscosidade dinamica da solucéo de sacarose foi obtido por meio
do procedimento experimental descrito pelo Topico 4.7.1, cujos dados estdo dispostos na Figura
28 do Apéndice B. O valor reportado por Mathlouth e Reiser (1995) para a viscosidade
dindmica da solugdo aquosa de sacarose 50 % m m™ a 50 °C (5,07 cP) é préximo ao valor obtido
por meio do procedimento experimental (TABELA 7). A diferenca observada pode estar
relacionada aos problemas de calibracdo do viscosimetro, preparo da solucdo de sacarose,
controle de temperatura, entre outros. Posto isso, o valor experimental (TABELA 7) foi

utilizado para os célculos dos coeficientes de TMI e TME.

5.5.1 Coeficiente de transferéncia de massa externa

Para se obter o coeficiente de transferéncia de massa externo (kc), é necessario que se
conhega os nimeros adimensionais de Reynolds de particula (Re,), Schmidt (Sc) e Sherwood
(Sh) assim como o coeficiente de difusdo da sacarose (A) em agua (B) (Dag). Seguindo 0s
métodos descritos no Tépico 4.7, calcularam-se os valores dos adimensionais mencionados,

dispostos na Tabela 8.
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Tabela 8 - Valores dos nimeros adimensionais de Sherwood (Sh), Schmidt (Sc) e Reynolds de
particula (Rep)

Numero adimensional Valor
Reynolds de particula - Re,, 0,59
Schmidt - Sc 6,6 x 10°
Sherwood - Sh 8,8 x 10!

Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

O Re,, apresentado na Tabela 8 indica que o fluxo € laminar com um valor relativamente
baixo, quando comparado ao limite para que haja a transicdo entre o regime laminar e 0
turbulento em leitos empacotados (40) (HILL; ROOT, 2014). Isso evidéncia que as forgas
viscosas ainda sdo muito predominantes no escoamento. Por outro lado, quando comparado a
outros trabalhos de producdo continua de FOS, seu valor é relativamente elevado como, por
exemplo, no estudo de Zambelli et al. (2016) cujo Re,, foi de 0,0042.

O numero de Schmidt representa a relacdo entre a quantidade de movimento e a
difusividade massica, ou seja, uma relacdo entre a espessura relativa da camada limite
hidrodinamica com a espessura da camada limite de transferéncia de massa (FOGLER, 2012).
Segundo Levenspiel (2011), valores tipicos de Sc, para liquidos, sdo da ordem de 103. Dessa
forma, seu elevado valor (TABELA 8) aponta que a espessura da camada limite de transferéncia
de massa € muito pequena, fazendo com que o processo seja governado pela reacao.

O numero de Sherwood representa a relacdo entre a transferéncia de massa por
conveccao e por difusdo (FOGLER, 2012). Operar o reator sob elevadas vazdes (11,5 mL
min~1) resultaram em seu elevado valor (TABELA 8), mostrando que a transferéncia de massa
por conveccao se sobrepde a difusao.

Para determinar o Dag, foi necessario verificar se a solugdo de sacarose poderia ser
considerada uma solucao diluida, validando o uso das Equacdes (27) e (28). Dessa forma, deve-
se analisar o coeficiente de atividade de um dos componentes da mistura (y), pois seu valor
indica se uma solucdo binaria pode ou néo ser considerada ideal. VVale ressaltar que uma solugédo
é considerada ideal quando as forgas intermoleculares séo iguais. I1sso ocorre, entre outros casos,
para uma mistura binaria diluida, pois a fracdo molar do solvente tende a 1 e a solucdo se
comporta como se fosse pura, ou seja, com as mesmas forgas intermoleculares. Neste caso,
considera-se o estado de referéncia de Lewis/Randall e o valor do y do solvente tende a 1
(KORETSKY, 2007).
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Starzak e Peacock (1997) avaliaram a relacdo entre o coeficiente de atividade da agua
(yg) € o teor de substancia seca de sacarose (TS) e concluiram que, para um TS entre 0 % e
50 %, 0 yg se aproxima da unidade e, consequentemente, a solucdo aquosa de sacarose se
comporta como uma solucéo ideal (diluida). O TS pode ser obtido por meio de tabelas, desde
que se conheca a fragdo molar de sacarose na solucdo (MATHLOUTH; REISER, 1995). Com
a concentracdo de sacarose em estudo (473,0 g.L?) e os dados da Tabela 7, foi possivel
determinar a fracdo molar de sacarose presente na solucdo; correspondendo esta, de acordo com
as tabelas disponiveis na literatura, a 32,7 % de TS. Portanto, segundo os estudos de Starzak e
Peacock (1997), o yp aproxima-se da unidade e a solugdo de sacarose 473,0 g.L ™ a 50 °C
comporta-se como uma solucdo ideal (diluida) (MATHLOUTH; REISER, 1995).

Uma vez que a solucdo aquosa de sacarose pode ser considerada uma solucéo diluida,
com os dados da Tabela 7 e 0 método descrito pelo Tdpico 4.8, determinaram-se os valores dos
coeficientes de difusdo méssica (D4p) e transferéncia de massa externa (kc), sendo estes iguais
a7,7x10 3 m2ste 2,3 x 1078 m.s?, respectivamente.

Segundo Fogler (2012), para avaliar se um processo é limitado ou ndo pela TME, deve-
se comparar o coeficiente de transferéncia de massa externo (kc) com a constante de reacao (k).
Entretanto, os valores dos parametros cinéticos obtidos pelo modelo de Michaelis-Menten nao
permitiram determinar um valor exato de ki, uma vez que ndo pdde ser aproximado como um
modelo de primeira ordem ou ordem zero. Sendo assim, a verificagdo da influéncia da TME foi

realizada pela construcdo do grafico mostrado na Figura 22.

Figura 22 — Regides de limitagdo pela TME e pela velocidade de reagéo
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Observa-se que o perfil obtido na Figura 22 se assemelha ao exemplificado pela Figura

6. Logo, a vazdo de 5 mL min™, a reagéo ¢ limitada pela TME, ou seja, a velocidade de reacdo
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é mais elevada que a taxa difusdo do substrato pela camada limite externa, prevalecendo os
efeitos difusionais. Isso resulta em sitios ativos livres, reduzindo a atividade de
transfrutosilacio. A partir de 11,5 mL min, 0 aumento da vaz&o no contribui para o acréscimo
da atividade enzimatica, mostrando que, nessa condicdo, a reacdo passa a ser limitada pela
velocidade de reagdo, ou seja, prevalece os efeitos de escoamento e a taxa de difusdo do
substrato através da camada limite externa é capaz de preencher os sitios ativos da enzima,
favorecendo a reacdo. Sendo assim, ndo se justifica o acréscimo da vazdo além de
11,5 mL min~?; pois, nesta condic&o, os efeitos difusionais ja sdo despreziveis e o acréscimo
da vazao pode remover a enzima presente na superficie da biomassa, assim como ndo permitir
0 tempo de contato suficiente entre a enzima e o0 substrato para uma eficiente conversdo de

sacarose em frutooligossacarideos.

5.5.2 Coeficiente de transferéncia de massa interna

Utilizando os dados de BET e porosidade e sabendo que o Aspergillus oryzae IPT-301
trata-se de um fungo filamentoso (Tdpico 5.1), o médulo de Thiele (@,,,) e o fator de efetividade
interna (n;,,) para a cinética de Michaelis-Menten puderam ser calculados segundo o método
descrito pelo Tépico 4.7. A Tabela 9 apresenta os valores da difusividade efetiva (Dae), da
concentracdo de sacarose na superficie do biocatalisador (C,5) € do modulo de Thiele para a
cinética de Michaelis-Menten obtidos.

Tabela 9 - Valores do coeficiente de difusdo efetiva (Dae), concentracdo de sacarose na superficie do
biocatalisador (Cas) € médulo de Thiele para a cinética de Michaelis-Menten (@m)
D4, (M2s?) C 45 (mol.m™) Bm
9,3x107 " 1104,2 2,1
Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Freitas (2007) estudou a transferéncia de massa interna da lactose na enzima [-
galactosidase de Aspergillus oryzae, imobilizada em alginato de sddio. A cinética enzimatica
desse microrganismo também seguiu 0 modelo de Michaelis-Menten e a transferéncia de massa
interna ndo foi a etapa limitante do processo, com um valor de 3,18 para o mddulo de Thiele.

O valor do 9,, (TABELA 9) mostra que, nas condigdes avaliadas, a velocidade difusdo
da sacarose para o interior da biomassa catalitica € maior que a velocidade de reacdo na
superficie do biocatalisador. Logo, a reacdo é limitada pela velocidade de reacdo na superficie

do biocatalisador e ndo pela TMI (FOGLER, 2012). Entretanto, devido a escassez de dados na
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literatura referentes aos parametros de TMI para a FTase de Aspergillus oryzae IPT-301,
também foi avaliado o fator de efetividade interna, a fim de verificar a influéncia da TMI.
O fator de efetividade interna para a cinética de Michaelis-Menten (nim) € 0s demais

parametros obtidos estdo dispostos na Tabela 10.

Tabela 10 - Valores do mddulo de Thiele para cinética de rea¢do de ordem zero (@o) € um (@,) e fatores
de efetividade interna para as cinéticas de reacdo de ordem zero (nio), um (niz) € Michaelis-
Menten (nim)

Do D4 Nio Ni1 Nim
43 9,3 1,0 0,1 0,75
Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Observa-se, pela Tabela 10, que m;, foi igual a 0,75. Isso mostra que a 74 4ps
corresponde a 75 % de r,, que representa, em outras palavras, a velocidade de reagéo se a
particula de biocatalisador ndo fosse porosa e toda a enzima, presente no interior de seus poros,
fosse exposta a superficie externa do biocatalisador (DORAN, 1995; FOGLER, 2012). Dessa
forma, compreende-se que, de fato, a velocidade da TMI, em relacdo a velocidade de reacdo na
superficie do biocatalisador, € maior, fazendo com que a concentragdo de sacarose no interior

da particula permaneca constante e que a velocidade de reacdo seja a etapa limitante.

5.6 ENSAIOS DE ESTABILIDADE OPERACIONAL

A estabilidade operacional foi avaliada conforme o procedimento experimental descrito
pelo Topico 4.5.4 e as Figuras 23 (a) e (b) mostram os perfis de atividade enzimética recuperada
obtidos.

A Figura 23 (a) exibe a comparagéo entre a atividade de transfrutosilagdo com e sem
reciclo para a vazdo de 11,5 mL min™. A Figura 23 (b) faz a mesma comparacéo, porém, para
avazdo de 5,0 mL min™t. Ambas figuras mostram que o reciclo aumentou a atividade recuperada
em, aproximadamente, 35 %. Isso ocorre porque o reciclo permite que a sacarose residual,
presente na saida do reator, retorne e, novamente, 0 percorra, aumentando a atividade de

transfrutosilacéo.
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Figura 23 - Estabilidade operacional com e sem reciclo para as vazdes de substrato de 11,5 mL min~?
e 5,0 mL.min. CondigBes operacionais: concentracdo de sacarose de 473 g L, pH 5,5 e
temperatura de 50°C
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
Legenda: (a) Estabilidade operacional a 11,5 mL min.

(b) Estabilidade operacional a 5,0 mL min™.

Na Figura 23 (a), foi possivel observar que a rea¢do sem reciclo apresentou atividade de
transfrutosilacdo maxima recuperada (74 %) aos 35 minutos de reacdo e, em seguida, sofreu
um decréscimo até os 420 minutos, momento no qual se manteve constante em 50 % de
atividade recuperada. Ao analisar a reacdo com reciclo, ndo se nota a presenca do decréscimo
de atividade recuperada, sendo que a atividade maxima recuperada foi de 94 % aos 120 minutos
de reacdo e se manteve constante ao longo dos 720 minutos. Essa diferenca, observada entre o0s
perfis com e sem reciclo da Figura 23 (a), pode estar relacionada com a remocao da enzima
superficial da particula de biomassa, pois, apos o decréscimo, a atividade recuperada se manteve
constante por mais 5 horas de reacdo, indicando que ndo houve perda de atividade enzimatica
da FTase. Além disso, o fato do perfil com reciclo ndo apresentar o decréscimo de atividade
recuperada sugere que, com o reciclo, a enzima superficial removida ainda estava presente no
sistema reacional, realizando a reacéo de transfrutosilacdo mesmo sem estar aderida a biomassa,
evitando a queda de atividade recuperada.

Na Figura 23 (b), tanto a reacdo sem reciclo quanto a reagdo com reciclo atingiram o
estado estacionario aos 180 minutos de reagdo com, respectivamente, 70 % e 95 % de atividade
recuperada e se mantiveram constante ao longo da reagéo. Diferentemente do perfil sem reciclo
da Figura 23 (a), a Figura 23 (b) ndo apresentou qualquer decréscimo da atividade recuperada.
Isso mostra que a vazao de 5 mL min pode ndo remover a enzima superficial da particula de
biocatalisador.
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Além da analise realizada, é importante avaliar qual condigio de vazdo (11,5 mL min?
e 5,0 mL min) resulta na maior atividade recuperada. Embora a vaz&o de 11,5 mL.min! possa
estar removendo a FTase aderida a superficie do biocatalisador, foi observado, na Figura 22,
que a vazdo de 5,0 mL.min~! é limitada pela transferéncia de massa externa, o que ndo é
desejavel. Sendo assim, a Figura 24 apresenta a comparacdo entre os perfis de atividade

recuperada para a reagdo sem reciclo a 11,5 mL.min e 5,0 mL.min.

Figura 24 - Perfil de atividade recuperada para a reacdo sem reciclo com vazao de solucdo aquosa de

sacarose de 11,5 mL min* e 5,0 mL min™*. Condigbes operacionais: concentragio 473 g L™,
pH 5,5 e temperatura de 50°C
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

De acordo com os perfis observados na Figura 24, nota-se que, mesmo se a remogéo da
FTase superficial estiver ocorrendo pela vazéo de 11,5 mL min*, sua atividade recuperada ¢, a
partir dos 420 minutos, 20 % maior que a 5,0 mL min*. Isso evidencia a necessidade em se
operar um PBR sob condicdes que eliminem os problemas de transferéncia de massa (FOGLER,
2012).

A estabilidade operacional da reacdo em batelada mostrou que, em 12 ciclos de 60 min,
a atividade recuperada para a biomassa livre caiu de 100 % para 50 % e, ao final de cada ciclo,
foi necessario remover e lavar o biocatalisador para o préximo ciclo, demandando maior tempo
de producédo e aumentando o risco de perda de massa ao longo do processo (GARCIA, 2018).
Conforme ja discutido, a atividade de transfrutosilacdo se manteve constante ao longo de 12
horas de reacdo, com 75 % de atividade recuperada. Por esse e pelos demais fatos ja
mencionados no decorrer da discussao desse trabalho, fica explicito as vantagens em se produzir

de forma continua em detrimento da producéo em batelada.
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6 CONCLUSOES

O presente trabalho permitiu constatar que o processo de adsor¢do in situ, quando
comparado a adsorcdo em batelada, apresenta melhores resultados, sendo escolhido para ser
aplicado previamente aos estudos de DTR.

Quanto a aplicagdo da medida de DTR, a injecdo do tipo degrau se mostrou mais
eficiente que a injeg&o do tipo pulso. A analise de seus momentos resultou na escolha da altura
do leito catalitico de 13,0 cm e didametro de particula de 6,0 + 0,4 mm como sendo as melhores
condicdes do leito catalitico, pois seu tempo médio de residéncia (1,05 min) foi o que mais se
aproximou do tempo espacial (0,67 min) com menores valores de variancia (1,00 min?) e
assimetria (12,8 min3).

A comparacdo entre o tempo médio de residéncia e o tempo espacial para esta condicéo
de leito catalitico permitiu constatar a presenca de regides de resisténcia ao escoamento. Além
disso, o tempo médio de residéncia obtido para o leito catalitico composto por esferas de vidro,
sob as mesmas condi¢des operacionais para o leito formado por esferas de biomassa, foi de 2,4
min. Tal valor indicou a presenga de caminhos preferenciais no leito catalitico, formados pela
compactacao do leito, quando este foi submetido ao fluxo descendente de sacarose.

Nos estudos dos perfis de atividade enzimatica no reator PBR, avaliaram-se a influéncia
da temperatura na atividade de transfrutosilacdo, a influéncia da concentracdo de substrato e,
posteriormente, a influéncia da vazéo da solucéo reagente (substrato). Esses estudos mostraram
que a temperatura de 50 °C e a concentragdo de 473 g L™ de substrato proporcionaram as
maiores atividades enzimaticas relativas. A vazdo de substrato de 11,5 mL min* foi a mais
vantajosa dentre as avaliadas. Para a cinética enzimatica, o0 modelo de Michaelis-Menten foi o
que melhor se ajustou aos dados com Vmax igual a 632,8 U gt e Ki igual a 160,7 g L. Por fim,
qguando comparado ao processo em batelada em termos do tempo de residéncia e tempo de
reacao, a producdo continua obteve um rendimento 40 vezes maior.

Os estudos de TMI e TME demonstraram que, sob as condigdes operacionais utilizadas
neste trabalho, a reacdo ndo ¢ limitada pelos efeitos de transferéncia de massa interna e externa.

O reciclo total empregado no ensaio de estabilidade operacional revelou que, a partir da
vazdo de 11,5 mL min? de substrato, pode estar ocorrendo o arraste da enzima presente na
superficie da biomassa. Com a estabilidade operacional sem reciclo, foi possivel observar que,
mesmo que haja o arraste a 11,5 mL min?, a atividade de transfrutosilagdo é maior quando

comparado & vazdo a 5 mL min, que é limitada pela difusdo de massa externa. Quando
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comparado com a reagcdo em batelada no mesmo periodo, a estabilidade da reacdo continua
apresentou maior atividade recuperada (75 %), sem a necessidade de remogéo do biocatalisador
ao final de cada ciclo.

Por fim, pode-se afirmar que o processo continuo, utilizando biomassa livre como
recheio do reator PBR, foi capaz de gerar, nas mesmas condic¢des de temperatura e concentracao
de substrato do processo em batelada, perfis expressivos de atividade enzimatica de
transfrutosilacdo, assim como constante estabilidade operacional, revelando-se um potencial

para producéo futura de frutooligossacarideos (FOS).
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Diante das conclusdes, propde-se, para a continuagao do trabalho, as seguintes sugestoes:

a-) Implementar sistema reacional em reator PBR recheado com biomassa catalitica reticulada
com glutaraldeido e/ou encapsulada em gel de alginato (baixa e média viscosidades);

b-) Quantificar e analisar a conversdo de FOS em funcéo das vazdes de substrato e, se for o
caso, propor novas vazdes para serem avaliada;

c-) Realizar estudos de modelagem matematica e simulacdo do reator a fim de predizer a
conversdo tedrica de sacarose e a formacdo de produto (FOS);

d-) Aumentar o tempo reacional durante ensaios de estabilidade operacional com o intuito de
quantificar a perda da atividade enzimatica ao longo do processo continuo;

e-) Estudar os efeitos de inibicdo enzimatica em processos continuos durante a producao de
FOS.
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APENDICE A - Curvas analiticas

Figura 25 - Curva analitica para a determinacédo das concentracdes de azul de metileno
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).

Figura 26 - Curva analitica obtida pelo método DNS (&cido 3,5-dinitrosilicilico) para a determinacgao
das concentracdes de acUcares redutores (AR)
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
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Figura 27 - Curva analitica obtida pelo método GOD-PAP para a determinacdo das concentracdes de

glicose (G)
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).



APENDICE B - Perfis de viscosidade dindmica da solucéo aquosa de sacarose
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Figura 28 - Perfis de viscosidade dinamica em func¢do da concentracdo da solucdo aquosa de sacarose e
em func¢do da temperatura do meio reacional
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Fonte: Do autor.

Legenda: (a) Viscosidade dinamica em funcdo da concentracdo da solucéo.

(b) Viscosidade dindamica em funcéo da temperatura da solugéo.



APENDICE C - Reator operando com o reciclo total

Figura 29 - Reator operando com reciclo total
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Fonte: Elaborada pelo autor (2020).
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Saida do reator



