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RESUMO

Os residuos agroindustriais vém se tornando uma matéria prima promissora quando se buscam
alternativas sustentaveis ao uso de combustiveis fosseis. Diante deste cenério, as celulases vém
ganhando atencéo global, devido a sua utilizacdo para producéo de biocombustiveis a base de
biomassa de residuos celul6sicos, entre outras vantagens, por ser uma tecnologia de produgéo
de combustivel limpo e verde. Devido a relevancia tematica, a presente dissertacdo tem como
objetivo adequar um modelo e simular a transferéncia de calor e umidade no processo de
producdo de celulases por Fermentacdo em Estado Sdlido (FES) a partir do fungo
Myceliophthora thermophila 11D3b, utilizando bagago de cana e farelo de trigo como substratos
em um biorreator de bandejas em escala piloto. Para isto, foram elencadas e adaptadas equacdes
de equilibrio individuais disponiveis na literatura, tanto para fase sélida quanto para fase gasosa
e, um balanco de matéria para dgua. As demais propriedades fisicas e térmicas do leito,
condigdes do processo fermentativo e parametros microbianos foram extraidos de trabalhos
encontrados na literatura cientifica. Posteriormente, elaborou-se uma rotina para simulagéo em
MatLab® R2023b (MathWorks Inc., Natick, Massachusetts, Estados Unidos) dos modelos
propostos. Os modelos propostos foram capazes de prever os perfis de temperatura, umidade e
a cinética de producdo de celulases, ao longo do processo de cultivo e em qualquer posi¢édo do
leito. Os resultados das simulagdes mostraram que a entrada de ar com 50% de umidade relativa
causa um aumento na temperatura préximo a bordo de saida da bandeja e uma reducéo severa
do contetdo de umidade da matriz sélida até aproximadamente os primeiros 30 cm do
comprimento total das bandejas do biorreator. Posteriormente, ar e sélido entram em equilibrio
e a secagem cessa. Mesmo ocorrendo um aumento na temperatura nas posicoes finais do leito,
esta ndo se mostrou tdo deletéria para o crescimento flngico quanto a limitacdo pela sua
atividade de agua. Nos dados das simulac6es, foi observado entdo, que a secagem do leito €
mais impactante ao crescimento fungico, do que o aumento de temperatura, quando se trabalha

com fungos termofilicos.

Palavras-chave: agroenergia, fendmenos de transporte, modelagem matematica,

Myceliophthora thermophila, etanol de segunda geragéo, biocombustiveis.



ABSTRACT

Agro-industrial waste has become a promising raw material when seeking sustainable
alternatives to the use of fossil fuels. In this scenario, cellulases have been gaining global
attention due to their use in the production of biofuels based on cellulosic waste biomass, among
other advantages, as it is a clean and green fuel production technology. Due to the thematic
relevance, this dissertation aims to adapt a model and simulate the heat and moisture transfer in
the cellulase production process by Solid State Fermentation (SSF) from the fungus
Myceliophthora thermophila 11D3b, using sugarcane bagasse and wheat bran as substrates in a
pilot-scale tray bioreactor. For this, individual equilibrium equations available in the literature
were listed and adapted, both for the solid and gas phases, and a matter-to-water balance. The
other physical and thermal properties of the bed, fermentation process conditions and microbial
parameters were extracted from studies found in the scientific literature. Subsequently, a routine
for simulation of the proposed models was developed in MatLab® R2023b (MathWorks Inc.,
Natick, Massachusetts, United States). The proposed models were able to predict the
temperature, humidity and cellulase production Kinetics profiles throughout the cultivation
process and in any position of the bed. The simulation results showed that the entry of air with
50% relative humidity causes an increase in temperature near the outlet edge of the tray and a
severe reduction in the moisture content of the solid matrix up to approximately the first 30 cm
of the total length of the bioreactor trays. Subsequently, air and solid reach equilibrium and
drying ceases. Even though there is an increase in temperature at the final positions of the bed,
this was not shown to be as deleterious to fungal growth as the limitation by its water activity.
The simulation data showed that bed drying has a greater impact on fungal growth than

temperature increases when working with thermopbhilic fungi.

Keywords: agroenergy, transport specifications, mathematical modeling, Myceliophthora
thermophila, second-generation ethanol, biofuels
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1INTRODUCAO

O etanol de segunda geragdo (2G) é uma alternativa sustentavel quando se buscam
meios para a obtencdo de biocombustiveis. Sua produgdo consiste basicamente em quatro
etapas: pré-tratamento, hidrolise enzimatica, fermentacéo e purificacdo ou destilacdo. O pré-
tratamento visa quebrar a camada externa de lignina, para expor as moléculas de celulose e
hemicelulose existentes na biomassa lignoceluldsica, permitindo assim a ocorréncia das etapas
seguintes (DE C. L. EPENALVA SANTOS et al., 2023; DOS SANTOS, 2012; HAMELINCK;
VAN HOOIJDONK; FAAIJ, 2005). Na hidrolise enzimatica, um processo de conversdo
seletiva utiliza condicGes operacionais especificas para cada organismo a fim de transformar os
componentes em aculcares mais simples, permitindo a conversdo em etanol e dioxido de
carbono, através das leveduras, durante a etapa de fermentagdo (DE C. L. E PENALVA
SANTOS et al., 2023). Por ultimo, ocorre a destilacdo, onde o produto final é recuperado e
separado, obtendo bioetanol e 4gua (BALAT, 2011; CANILHA et al., 2012; DE C. L. E
PENALVA SANTOS et al., 2023; LIMAYEM; RICKE, 2012).

A producdo de etanol a partir de biomassa pela rota enzimética gera poucos residuos
quimicos a serem tratados, tornando-a menos agressiva para 0 meio ambiente (MENDES;
ATALA; THOMEO, 2017). Porém, o alto custo para obtencdo das enzimas celuloliticas
(celulases) utilizadas nesse processo é um grande gargalo para tornar o etanol 2G uma realidade.

Atualmente, as enzimas estdo sendo produzidas a partir do substrato celuldsico
comercial “avicel” e isso torna a sua producdo aproximadamente 40% mais cara, impactando
diretamente no custo de producao de biocombustiveis (AREESHI, 2022). Para a transformacéo
econbmica da biomassa lignoceluldsica em biocombustiveis, € essencial a producdo a menor
custo das enzimas celuloliticas (CHAKRABORTY etal., 2016; JASANI et al., 2016). Para isto,
as usinas poderiam produzir suas préprias enzimas, utilizando seus residuos como substratos,
favorecendo o crescimento de microrganismos por processos de fermentacdo em estado solido
(FES) (AREESHI, 2022; JULIA et al., 2016; MENDES; ATALA; THOMEO, 2017).

Os residuos usados nos processos FES fornecem um habitat similar ao natural para o
crescimento de microrganismos, podendo crescer na superficie das particulas Umidas na
auséncia ou quase auséncia de agua livre (BEHERA; RAY, 2016), permitindo assim a obtencao
de produtos com grande valor agregado (CASCIATORI, 2015).

Os equipamentos nos quais as rea¢es acontecem sdo denominados biorreatores e sdo
considerados o coragdo do bioprocesso (RAGHAVARAO; RANGANATHAN; KARANTH,

2003). Eles tém como principais funcgdes: sustentar a estrutura do substrato, prover uma barreira
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contra dispersdao de microrganismos, proteger o sistema contra possiveis contaminacdes,
proporcionar condigdes adequadas de temperatura e atividade da 4gua para o desenvolvimento
microbiano e sintese do bioproduto de interesse (DALLASTRA et al., 2023; RODRIGUES;
SA; CASCIATORI, 2020).

Apesar do potencial de aplicacdo acima mencionado, a producdo de enzimas
celuloliticas por FES ainda ndo esta consolidada com sucesso como uma alternativa industrial
e um dos fatores € a falta de biorreatores industriais para este tipo de processos (CASCIATORI
et al., 2023). Dentre as configuracdes de biorreatores existentes, o biorreator de bandejas, vem
sendo objeto de estudo do grupo de pesquisa de Engenharia de Biorreatores da Universidade
Federal do Tocantins, campus de Palmas (DALLASTRA et al., 2023; DINIZ et al., 2022). Ele
¢ um dos mais usados, devido aos resultados serem facilmente escalaveis, podendo ser
reproduzido em tamanho industrial (LEITE et al., 2021). Gracas a entrada de ar ao reator, é
possivel remover parte do calor metabdlico gerado pelos microrganismos. O ar sai mais quente
do que entra transportando maior quantidade de agua da que continha na entrada (DINIZ et al.,
2022; DUTRA, 2020). Entdo, ha uma grande necessidade de controlar as variaveis
operacionais, na tentativa de resolver o problema de transferéncia de massa e calor dentro dos
biorreatores. Uma forma de prever e descrever este tipo de fendmenos, sem a necessidade de
experimentacao ou construcdo de proto6tipos, € modelar por meio de expressdes matematicas a
transferéncia de calor e massa (DINIZ DA SILVA et al., 2024; DUTRA, 2020).

Desta forma, os modelos matematicos podem ser utilizados para o dimensionamento
dos biorreatores para FES em larga escala, e junto com simula¢6es computacionais, como a
simulacdo em rotinas de MatLab®, ha uma grande perspectiva na superacdo dos desafios
enfrentados nesse contexto. Além disso, é possivel, mediante um conjunto de equacbes
constituido por um namero finito de variaveis e parametros, representar diferentes sistemas
(DINI1Z, 2023), propondo alternativas, no intuito de aumentar a produtividade e permitir assim
a otimizacao dos processos (DINIZ, 2023; GARRO; RIVAS; GARRO, 2021; GRAJALES et
al., 2012).

Dada a grande importancia da simulacdo no projeto de biorreatores que permitam
aumentar a escala de producdo em processos FES, este trabalho propds simular em rotinas de
MatLab® a transferéncia de calor e massa na producéo de celulases por FES em um biorreator
de bandejas a partir de bagaco de cana e farelo de trigo, visando sua utilizacdo na producao de
etanol 2G.
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2 FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1 Etanol de segunda geracao

Os biocombustiveis vém ganhando grande destaque no cenario mundial, devido aos
problemas ambientais e politicos relacionados a escassez dos combustiveis fosseis (BORGES
etal., 2017). Os de primeira geracao, obtidos pela fermentacdo de agucares (sacarose, glicose e
frutose) e cereais(CHERWOO et al., 2023), possuem vantagens na sua producdo, como um
menor impacto econdémico, com menos emissdes de carbono e menos bioprodutos para 0 meio
ambiente (WU et al., 2018), grande adaptabilidade (VIESTURS; MELECE, 2014) e
disponibilidade, pois sua producdo utiliza fontes renovéaveis (DATTA; HOSSAIN; ROY,
2019), sendo entdo uma grande alternativa ecolégica (PETROU; PAPPIS, 2009). Porém,
mesmo em processos altamente eficientes, o seu rendimento ndo é suficiente para torna-los uma
alternativa melhor aos combustiveis convencionais (CHERWOO et al., 2023). Em
contrapartida, os biocombustiveis de segunda geracdo sdo produzidos a partir de acucares
provenientes da quebra de cadeias de celulose e hemicelulose (CASCIATORI, 2015), cujo
substrato é ecologicamente correto e proporciona um uso sustentavel dos residuos sélidos
(CHERWOO et al., 2023).

A produgdo de etanol 2G, oriundo de biomassa lignocelulésica, é uma alternativa
sustentavel, visto que ndo compete com a alimentacdo humana e ndo impde impactos adicionais
ao meio ambiente e sua biodiversidade, uma vez que a cana ja é plantada no Brasil para produzir
etanol de primeira geracdo (MENDES; IBRAIM PIRES ATALA; THOMEO, 2017).

A biomassa lignocelulésica é composta de celulose, hemicelulose e lignina, conforme
mostra a Figura 1. De modo geral, a producédo de etanol, a partir dessa biomassa, se da pelas
seguintes etapas: pré-tratamento, primeira etapa do processo, onde ocorre a ruptura da estrutura
da biomassa, ou deslignificacdo do material; hidrdlise, processo em que ocorre a liberacdo dos
acucares fermentesciveis; fermentacao, nessa etapa os agucares serdo convertidos em etanol e
por fim a destilacdo, necesséaria para a remogdo de residuos do produto final e a sua
especificacdo para uso comercial (GRAJALES, 2014; MISHIMA et al., 2006).

A etapa de hidrdlise pode ocorrer de forma quimica ou enzimatica, sendo a enzimatica uma
alternativa vantajosa quando comparada a rota quimica, pois resulta em menores custos de
operacdo e maiores rendimentos de aglcares de baixo peso molecular (BERNHARDT et al.,
2021). Na rota enzimatica usam-se varios tipos de enzimas, como ligninases, celulases e

hemicelulases, dentro destes grupos, as celuloliticas tem recebido atencdo das comunidades
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cientificas e tecnoldgicas pela sua capacidade de despolimerizar a biomassa de residuos
agricolas em acucares fermentdveis por meio de uma rota ecologicamente correta
(CASCIATORI et al., 2016).

Figura 1 — Estrutura da parede celular da cana de agucar.
~~ Lignina

P - Celulose

Fonte: adaptado de DOS SANTOS (2012).

2.2 Celulases

As celulases sdo uma classe de enzimas constituidas por endoglucanase, exoglucanase
e PB-glicosidases (CASCIATORI, 2015). Essa classe atua em conjunto na degradacdo da
biomassa celulésica para a producéo de acUcares através do processo de hidrdlise enzimética
(AREESHI, 2022; BHATTACHARYA; BHATTACHARYA; PLETSCHKE, 2015; KUHAD
etal., 2016) e assim possibilitar sua conversdo em biocombustiveis (SHARMA et al., 2016).

Atualmente, as celulases sdo enzimas industriais altamente demandadas no mercado
comercial global devido a sua ampla utilidade em diferentes setores industriais (AREESHI,
2022; EJAZ; SOHAIL; GHANEMI, 2021), como mostra a Figura 2. Dentre as industrias nas
quais as enzimas celulases estdo sendo utilizadas em larga escala, podemos citar a producéo de
biocombustiveis & base de biomassa, fabricacdo de detergentes, papel e celulose e na

clarificacéo e intensificacdo de aromas de sucos de frutas (AREESHI, 2022).
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Figura 2 — Mercado global enzimatico por setor econémico em 2021 e perspectivas para
2031.

Fonte: adaptado de SURAJ S (2022).

Dentre todas as possiveis aplicacdes das celulases, a producdo de biocombustiveis a
base de biomassa de residuos celulésicos vem ganhando atencdo global devido a uma série de
vantagens, dentre elas, podemos citar, a tecnologia de producao de combustivel limpo e verde,
bem como a gestdo e valorizacdo de residuos. (AREESHI, 2022; GUERRIERO et al., 2016;
MAHATO et al., 2021). No processo de producdo de etanol, a celulase desempenha um papel
vital na hidrdlise, que é a etapa crucial na producédo de acUcares e sua posterior conversdo em
biocombustiveis (SHARMA et al., 2016). Mas, em contrapartida, o baixo rendimento e o alto
custo da enzima celulolitica ainda sdo fatores impeditivos para a geracdo econdmica de
biocombustiveis (CERDA et al., 2019; JASANI et al., 2016; SINGHANIA et al., 2021).

As celulases sdo produzidas a partir de microrganismos, como bactérias e fungos
(BHARDWA\] et al., 2021). Outra forma de obter celulases é por processos de fermentacdo em
estado sélido (FES), onde os substratos utilizados podem ser oriundos da agroindustria (DINIL;
JACOB, 2022; SIQUEIRA et al., 2020; SRIVASTAVA et al., 2021). Os residuos
agroindustriais, como a palha e o bagaco da cana, palha de milho, farelo de trigo, dentre outros,
possuem biomassa lignoceluldsica, que sdo uma rica fonte de agucares fermentativos, a partir
da qual diferentes processos de transformacdo podem produzir biocombustiveis (AREESHI,
2022; 1L1, 2023; RASTOGI; SHRIVASTAVA, 2017).
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2.3 Fermentacgdo em Estado Solido (FES)

Por definicdo, a FES € uma biotecnologia comumente usada para o cultivo de
microrganismos, fungos filamentosos em sua maioria, em substratos solidos sem fluxo aquoso
livre, ou seja, o substrato sdlido contém umidade suficiente para suportar as atividades
microbianas sem adi¢do de agua (MITCHELL; KRIEGER; BEROVI'C, 2006). Os espagos
entre particulas contém uma fase gasosa continua e a agua esta impregnada ou esta na forma de
um fino filme sobre as particulas (CASCIATORI, 2015; PESSOA, 2016). O substrato sélido
pode ser a fonte de nutrientes dos microrganismos cultivados ou apenas uma matriz de suporte
impregnada com nutrientes especificos para o desenvolvimento do microrganismo (DAS;
BHAT; SELVARAJ, 2019; KUMAR et al., 2011; SINGHANIA et al., 2018).

A tecnologia FES oferece diversas e novas oportunidades de processo, pois permite a
utilizacdo de subprodutos agroindustriais como substratos sem que haja necessidade de um pré-
tratamento extensivo, produzindo altas concentragdes de produtos de grande interesse do
mercado, como as enzimas (CASCIATORI et al., 2016).

A FES apresenta vantagens sobre a Fermentacdo Submersa (FSb). Dentre elas, o meio
de cultura necessita de pequena adi¢do de nutrientes, a baixa umidade do meio fermentativo
leva a menores riscos de contaminacdo, a aeracdo facilitada pela porosidade do material, o
indculo servido pela microflora nativa do suporte, os materiais fermentados podem ser
utilizados diretamente e a extracdo facilitada devido a alta concentracédo de produtos (PESSOA,
2016; UMSZA-GUEZ, 2009).

O sucesso desta metodologia leva em consideracédo a sele¢cdo do microrganismo e do
substrato, parametros de processos otimizados e ainda a purificagdo do produto final
(SINGHANIA et al., 2009). Apesar das vantagens citadas, a FES ainda ndo é uma técnica
consolidada quando se trata de um processo industrial. A transferéncia de calor e massa dentro
dos leitos de particulas sélidas é um dos problemas enfrentados por essa técnica, pois estas sao
relativamente baixas e, com isso, a remocdo do calor metabodlico residual produzido pelo
microrganismo torna-se um grande desafio (PESSOA et al., 2016; TARAFDAR et al., 2021,
VON MEIEN et al., 2004).

Portanto, aumentar a escala de producdo em FES tem sido um grande gargalo ha muito
tempo, as dificuldades de operagdo e otimizacdo em escala industrial, especificamente pelo
dificil controle de umidade e temperatura dentro desses, acabam tornando 0s processos muito
limitados (AREESHI, 2022; DA CUNHA et al., 2009; GRAJALES AGUDELO, 2010; LIMA,



17

2009). Na tentativa de superar as dificuldades enfrentadas pelos processos FES, os
equipamentos onde as reacOes de transformacgéo ocorrem, chamados biorreatores, vém sendo
estudados e analisados (GRAJALES AGUDELO, 2010; RAMESH et al., 2019; TADA, 2020;
VON MEIEN et al., 2004).

2.4 Biorreatores

O biorreator é considerado para a FES o coragdo do processo (Raghavarao et al., 2003),
e tem como principais fungdes: sustentar a estrutura do substrato; fornecer uma barreira contra
a dispersdo dos microrganismos; evitar possiveis contaminacdes do sistema; proporcionar
condi¢cdes adequadas de temperatura e atividade da agua para o desenvolvimento dos
microrganismos e sintetizar o bioproduto de interesse (MITCHELL; KRIEGER; BEROVI'C,
2006; RODRIGUES; SA; CASCIATORI, 2020).

O projeto de um biorreator de estado sélido deve se concentrar em cinco areas
principais: (1) controle do teor de umidade; (2) transferéncia de O2; (3) CO: evoluido; (4)
maximizar a remocdo de calor e (5) monitorar a temperatura (MANAN e WEBB, 2020). A
principal preocupacdo, € a dificil remocdo do calor metabdlico gerado dentro do biorreator
durante a fermentacdo em estado sélido, que pode ser corrigida principalmente pelo processo
de resfriamento evaporativo, porém em pequena escala (KUMAR ET AL., 2021; ASHOK ET
AL., 2017).

Ao longo dos anos, os biorreatores FES estiveram em processo de rapidas modificacdes
e avangos para maximizar a produtividade e aumentar a utilizagdo comercial dos processos FES
(ARORA; RANI; GHOSH, 2018). Apesar dos avancos, o principal obstaculo na
industrializacdo do processo de FES continua sendo a falta de biorreatores simples, eficientes
e facilmente escalaveis, que poderiam abordar com sucesso o acumulo de calor, a
heterogeneidade (calor e massa) do sistema e, a0 mesmo tempo, operar com maxima
esterilidade (PAPAGIANNI, 2014). Para controlar os parametros de temperatura, umidade, pH,
entre outros, até que se tornem condicGes favoraveis para a FES, pesquisas tem sido realizadas
com as diferentes configuraces de biorreatores, como os de bandejas, leito empacotado,
tambores rotativos e leito fluidizado, como pode ser visto na Figura 3, visando desempenhar
um papel crucial na analise, projeto e desenvolvimento da aplicacdo da FES (SINGHANIA et
al., 2018; KUMAR etal., 2021; CHILAKAMARRY et al., 2022).
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Figura 3 — Diferentes configuracdes de biorreatores para FES.

Aeracdo ¥ | Agitacio > | Sem agitagio (ou pouco Agitacao continua ou

frequente) frequente

Sem aeragdo forgada ( 0 ar | Biorreatores de bandeja ou Biorreatores de tambor
passa sobre o leito) similares rotativo e agitado

Aeracdo forgada (o ar é Biorreatores de leito Biorreatores de leito
forcado para passar por empacotado fluidizado ou agitado

dentro do leito)

Fonte: adaptado de LIMA (2009).

O projeto do biorreator utilizado depende amplamente da matriz solida utilizada, pois
0s substratos usados na FES diferem muito em composi¢do, natureza quimica, propriedades
mecanicas, tamanho de particula (incluindo espacos inter e intraparticulas), capacidade de
retencdo de agua, area de superficie, entre outros (KUMAR et al., 2021; SINGHANIA et al.,
2018). Todos esses fatores podem afetar o projeto do biorreator e o controle estratégico dos
parametros (DURAND, 2003), tornando os processos da FES altamente heterogéneos. Assim,
mesmo que um processo eficaz seja projetado e desenvolvido para um substrato especifico e
um conjunto de condi¢bes, 0 mesmo processo pode ser dificil de aplicar quando o substrato ou
o microrganismo for alterado (LOPEZ-GOMEZ; VENUS, 2021).

Portanto, a maioria dos poucos biorreatores em escala industrial sdo baseados nos
tradicionais biorreatores de bandeja (LOPEZ-GOMEZ e VENUS 2021; CHILAKAMARRY et
al., 2022). Entretanto, apenas camadas finas podem ser usadas em biorreatores de bandeja para
evitar a ocorréncia de superaquecimento e manter as condigdes aerobicas, ou seja, esses
sistemas s&o restritos a pequenos volumes de substratos solidos (LOPEZ-GOMEZ; VENUS,
2021). Diante do exposto, visando fornecer informagdes sobre como os fendbmenos que ocorrem
dentro do sistema de fermentagdo se combinam resultando no desempenho geral do processo,

orientando assim o projeto e a operacdo dos biorreatores (MITCHELL; VON MEIEN;



19

KRIEGER, 2003), faz-se uso da modelagem matematica, que ¢ uma ferramenta poderosa para

auxiliar na otimizag&o de bioprocessos e fornecer diretrizes para 0 aumento de escala.

2.5 Modelagem e simulacéo

Modelos matematicos sdo ferramentas importantes para otimizar o projeto e a operacao
de biorreatores de FES (VON MEIEN et al., 2004). A modelagem de biorreatores para FES
pode desempenhar um papel crucial na analise, projeto e desenvolvimento de bioprocessos com
uma variedade de aplicacdes, que véo desde a producédo de enzimas (TARAFDAR et al., 2021)
até o tratamento de residuos agroindustriais (SINGHANIA et al., 2009). Para isso, é preciso um
controle das varidveis operacionais, através da modelagem por meio de expressoes
matematicas, na busca de manter o processo sob condicdes ideais de operacdo (DUTRA, 2020).
Essas, tem como objetivo estabelecer relacbes ou fungdes entre duas variaveis distintas que
caracterizam o sistema (SINGHANIA et al., 2009), e tem mostrado um papel crucial para
resolver o problema de transferéncia de massa e calor dentro dos biorreatores (Hardin et al.,
2002).

Um modelo matematico pode prever como a taxa de fluxo de ar de entrada, a umidade
relativa e a temperatura afetardo a temperatura do substrato e o teor de 4gua e também como
essas variaveis ambientais afetardo o crescimento microbiano e a formacao do produto desejado
(CASCIATORI et al., 2016). Este, deve ainda, ser Gtil para a obtencdo de uma melhor
compreensdo dos processos FES, projetar melhores substratos e fermentadores, e em alguns
momentos manipular esses processos para efetuar resultados especificos (RAHARDJO;
TRAMPER; RINZEMA, 2006). Os modelos sdo capazes ainda de prever manchas secas dentro
do leito do substrato durante a FES e avaliar estratégias operacionais para evitar a secagem do
substrato sem a necessidade de realizar experimentos (CASCIATORI et al., 2016; PEREZ;
CASCIATORI; THOMEO, 2019; YEO; YUNIARTO, 2019). Para isso, faz-se necessario que
os balancos de matéria dos modelos dos biorreatores em estudo, sejam complementados por
submodelos de biorreacdo cinética, bem como por relagdes constitutivas que descrevam a
dependéncia das constantes da taxa de crescimento da temperatura e da atividade de agua
(AGARWAL et al., 2020; CASCIATORI et al., 2016; VICCINI et al., 2001).

Sendo assim, os modelos matematicos sdo uma grande ferramenta a ser utilizada no
dimensionamento de biorreatores de larga escala. Porém, os trabalhos encontrados na literatura,

utilizaram modelos em escala de laboratério, e como se descreve no decorrer desse trabalho, é
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sabido que o0 aumento de escala tem suas particularidades. Desta forma, a fim de diminuir os
custos de experimentacdo em larga escala, podem-se utilizar os modelos matematicos em
simulacdes computacionais, como simulacdo baseada em rotinas de Matlab®, para projetar
estratégias que superem os desafios e auxiliem no dimensionamento de biorreatores para FES

em larga escala.
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3 OBJETIVOS

3.1 Objetivo Geral

Modelar e simular a transferéncia de calor e umidade no processo de producdo de
celulases por Fermentacdo em Estado Solido, a partir do fungo Myceliophthora termophila
11D3b utilizando bagaco de cana e farelo de trigo como substratos em biorreator de bandejas
em escala piloto.

3.2 Objetivos Especificos

v Adequar um modelo unidimensional para a fase solida e a fase gasosa que descreva a
transferéncia de calor na producéo de celulases

v Adequar um modelo unidimensional para a fase sélida e a fase gasosa que descreva a
transferéncia de umidade na producdo de celulases;

v' Estimar e calcular os parametros fisicos e térmicos utilizados no modelo matematico
para o sistema em estudo;

v Simular em rotinas de MatLab® os modelos propostos.
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4 METODOLOGIA
4.1 Estudo de Caso

Embora o escopo desta pesquisa ndo envolva trabalho experimental, é de grande
importancia descrever o sistema utilizado na modelagem e simulagdo. O estudo de caso trata-
se do processo de producdo de celulases do fungo Myceliophthora termophila 11D3b por
fermentacdo em estado sélido, utilizando bagaco de cana de acgucar e farelo de trigo, como
substrato, em um biorreator de bandejas em escala piloto.

As etapas do processo fermentativo experimental iniciam-se com o descongelamento do
substrato armazenado a -80 °C até a temperatura ambiente, posteriormente as 4 bandejas do
biorreator sdo carregadas em camadas uniformes de 2 cm de espessura, e colocadas dentro da
camara do biorreator, e este é fechado hermeticamente (DALLASTRA et al., 2023; DINIZ et
al., 2022; DUTRA, 2020).

Assim, o conjunto substrato-biorreator é esterilizado com vapor condensante a 120 °C
por 40 minutos, em seguida, ocorre o resfriamento do meio poroso pela acdo conjunta da camisa
de resfriamento da camara e do fluxo de ar subsaturado e posterior aspersdo de suspensao de
esporos de Myceliophthora thermophila e solucdo nutriente sobre o substrato. Entéo,
finalmente, o ar estéril quase saturado comega a circular no sistema para controle de umidade,
temperatura e fornecimento de oxigénio a cultura. Esse cultivo dura 4 dias a temperatura de
45°C. (TADA et al., 2017; TADA; AGUDELO; THOMEO, 2019; ZANELATO et al., 2012)

Sendo assim, 0s assuntos mais relevantes para entender o modelo do caso analisado sdo
as caracteristicas do material particulado ou substrato, a geometria das bandejas e do biorreator
e a cinética de crescimento do microrganismo e de producdo de celulases.

4.1.1 Particulas

A proporcdo da mistura bagaco e farelo, utilizada em todos os experimentos realizados
neste trabalho, foi definida em 70% bagaco de cana e 30% farelo de trigo (em massa),
considerando os resultados obtidos por ZANELATO et al. (2012), ao empregar essa proporgéo,
e alcancar uma maior produtividade enzimatica de celulases.

As particulas utilizadas neste trabalho para modelagem e simulacéo podem ser vistas na

Figura 4.
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Figura 4 — Bagaco de cana de acucar e farelo de trigo na propor¢éo 7:3.

Fonte: AGUDELO (2014).

Na Tabela 1 ¢é apresentada a analise de composicdo centesimal dos substratos.

Tabela 1 — Composicdo média do bagaco de cana.

Bagaco de cana Farelo de trigo

Matéria seca 87,46 88,03
Proteina bruta 0,00 17,77
Lignina 8,99 7,04
Hemicelulose 33,39 43,03
Celulose 45,97 15,22

Fonte: ZANELATO (2011).

4.1.2 Biorreator de bandejas

O esquema do biorreator de bandejas a ser utilizado esta representado na Figura 5. Este
foi construido em ago-inox e esta suportado por uma base metalica. O seu interior contém quatro

bandejas de ago-inox perfuradas, como pode ser visto na Figura 6.



Figura 5 — Diagrama esquematico em 3D do biorreator de bandejas.
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Fonte: DALLASTRA et al. (2023).

Figura 6 — Esquema de uma das bandejas com fundo perfurado.
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Fonte: DALLASTRA et al. (2023).
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Analisando a Figura 4, os itens 1, 2, 3 e 5 representam as entradas de vapor de
esterilizacdo e de ar imido ao sistema para controle de temperatura. Os itens 7 e 8 sdo a entrada
e saida de agua da camisa de refrigeracdo, sistema pelo qual também é feito o controle de
temperatura no decorrer do processo fermentativo. A caldeira, o dreno e o purgador
termodinamico para a retirada do excesso de umidade gerada no decorrer do processo estdo
representados pelos itens 29, 4 e 6. A entrada dos sensores de temperatura no interior do
equipamento € representada pelo item 9 e os itens 10, 11 e 12 esquematizam os displays para
leitura de temperatura. Nos itens 13 e 14 sdo ilustrados, respectivamente, um mandmetro para
monitoramento da pressdo e uma abertura para saida de gases. Os itens 30, 26, 27 e 28
representam, respectivamente, armazenamento de &gua, umidificador, rotdmetro e compressor,
gue juntos fazem o sistema de aeracdo do biorreator. O tanque de armazenamento de agua ou
indculo, a bomba submersa para transporte da agua do reservatorio até os aspersores, a lampada
UV que esteriliza dgua e os dois aspersores sao ilustrados, respectivamente, pelos nimeros 19,
21, 16 e 15, e juntos sdo utilizados para controle de temperatura e umidade, através da
pulverizacdo de agua esterilizada. Os itens 17 e 18 esquematizam a entrada das lampadas UV
e o item 20 a conexao elétrica das mesmas. Ja o item 22 representa a conexao elétrica da bomba
submersivel. Os itens 23, 24 e 25, correspondem as entradas de agua, ar e vapor.

A Figura 7 mostra o esquema do corte total da vista frontal do biorreator. Pode-se
observar no item 1 os esquemas dos atomizadores que constituem o mecanismo de asperséo da
suspensdo fuangica para inoculacdo do substrato e para aspersdo de agua para controle de
umidade e temperatura. J& no item 2 é observada a localizacdo das entradas de ar no interior do

equipamento.
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Figura 7 — Corte total da vista frontal do biorreator de bandejas.
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Fonte: DALLASTRA et al. (2023).
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4.1.3 Determinacao e calculo de propriedades

As propriedades fisicas e térmicas do leito, condicdes do processo fermentativo e
parametros microbianos foram extraidos de trabalhos previamente realizados pelos grupos de
pesquisa liderados ou integrados pela orientadora e pela co-orientadora desta dissertagdo, assim
como de outras literaturas classicas pertinentes (CASCIATORI etal., 2016; DINIZ et al., 2022).

Tendo em vista a disposicdo das bandejas no interior da camara fermentativa, foi
considerado o comprimento total do eixo longitudinal como sendo a soma do comprimento de

duas bandejas.

4.1.4 Adequacdo do modelo de transferéncia de calor e umidade

O modelo utilizado para transferéncia de calor e umidade no biorreator de FES do tipo
bandeja foi uma adaptacdo de equagdes matematicas que representam 0S mecanismos de
secagem e transporte de calor e agua ocorrendo nas bandejas ao longo do tempo de cultivo e
em funcdo da posicdo longitudinal na bandeja. Desse modo, a cinética de crescimento de
Myceliophthora thermophila ao longo do cultivo e o efeito da temperatura sobre a biossintese
de celulases foram empregados nos balangos de calor presentes nesse trabalho, ja a migracéo
de umidade foi modelada a partir de um balango de massa para dgua presente no sistema
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fermentativo. Os balancos de calor e umidade nas fases sélida e gasosa de CASCIATORI et al.
(2016) em sua forma unidimensional foram utilizados como referéncia para o modelo
empregado no presente trabalho.

Para adotar o modelo unidimensional, assumiu-se que a espessura do leito de substrato
na bandeja fosse suficientemente baixa para que ndo fossem observados perfis de umidade na
direcdo da profundidade da bandeja. Essa consideracéo foi feita pelo fato de as bandejas terem
o fundo e as laterais perfuradas, permitindo o escoamento de ar entre as particulas do leito, de

modo que o leito nas bandejas se assemelhasse a um leito empacotado, porém de camada fina.

4.1.5 Simulagdo em rotinas de MatLab®

A execucdo do projeto de pesquisa se deu por meio de simulacGes utilizando o software
MatLab® R2023b (MathWorks Inc., Natick, Massachusetts, Estados Unidos). Foram
elaboradas rotinas para prever a distribuicdo da temperatura nas diferentes posi¢des do leito em
cada uma das fases, permitindo prever temperaturas e umidades da fase solida e da fase gasosa
durante todo o processo fermentativo (CASCIATORI et al., 2016) nas diferentes posicdes
longitudinais, possibilitando entdo fazer a estimativa do rendimento do bioprocesso.

Para resolver o sistema de equaces diferenciais parciais (EDPSs), as derivadas espaciais
foram aproximadas por diferencas finitas, com tamanho de passo espacial uniforme, definido
arbitrariamente em Nx = 95 divisdes ao longo do comprimento. Este nimero de divisdes foi
confirmado como suficiente para gerar resultados independentes do tamanho do passo,
fornecendo assim predi¢des confidveis por meio de simulagGes com curto tempo de execucdo,
evitando assim esforgo computacional desnecessario (LEAP, 2012).

Esta aproximacdo por diferencas finitas resultou em um conjunto de equacdes
diferenciais ordinarias (EDOs) para cada grade ou malha, as quais foram integradas
simultaneamente e numericamente pelo método de diferenciacdo numérica com o passo da
variavel tempo definido pelo solucionador odel5s no MatLab®. As equagdes foram inseridas
em um programa em MatLab® e resolvidas mediante valores apropriados dos parametros, além

de sujeitas as devidas condi¢des iniciais e de contorno, apresentadas no item a seguir.



4.2 Definicdo dos parametros para simulacéo do estudo de caso

Tabela 2 — Defini¢bes de parametros e varidveis e valores das condic¢des de referéncia

para simulacéo do estudo de caso (*).

Parametro ou

Fonte e

v Descricéo Valor/ Unidade .
variavel comentarios
VARIAVEIS INDEPENDENTES
Até 96 h (4 dias) Estabelecidos com
t Tempo (to=0) base nas condicdes
; Posicdo Variade 0 a95cm | de referéncia deste
longitudinal (2 x 47,5 cm) trabalho
VARIAVEIS DEPENDENTES
Sub Concentracéo de Kg-substrato- CASCIATORI et
substrato seco/m? (Subp=98) al. (2014)
s Concentracéo de Kg-solidos-secos- Calculada
s6lidos secos totais | totais/m® (So=98,3) (So= Bo + Suho)
Fracio de biomassa K_g-biomassa/kg-_ bo estimada com
b nos solidos secos solidos-secos-totais | base em CUNHA
(bo = 0,00281) (2016)
B Concentracéo de Kg-biomassa/m® Calculada
biomassa (Bo = 0,03) (Bo = bo.So)
Tgo estabelecida
Temperatura da como temperatura
Ty fase gasosa °C (Tqo = 45) Otima de processo
(ZANELATO et
al., 2012)
Temperatura da o _ Tso assumida igual
Ts fase solida C (Ts0=45) aTgpemt=0
Yo definida a partir
. . da umidade relativa
vy Umidade da fase Kgi;vapor-agua/ (UR) de entrada do
gasosa g-ar-seco ar (referéncia: UR
50%)
Umidade da fase , _kg-égua/kg- R estabelecida no
X s6lida solidos-secos-totais preparo do
(X0 =3) substrato
y* satﬁgéggdgod; 3 kgl-(vapor-égua/ Calculacjla pela
58°C g-ar-seco equacéo 9a
3 Atividade de agua Adimensional Calculada pela
"o da fase gasosa equacio 9c
Calculada pela
3 Atividade de agua Adimensional equacéo 10
e da fase sélida aws = awg NO
equilibrio
Fracdo da taxa Adimensional Calculada pela
Hw especifica de D1 =131,60; equacdo 7a;
crescimento com D, =94,99; coeficientes de




base na atividade D3 =214,22; GLENN e
de &gua D4 =177,67 ROGERS (1988)
para Rhizopus
oligosporus
Fracdo da taxa Adimensional

especifica de
crescimento com

A=7,483x 10" s
B = 1,300 x 10*;

Calculada pela eq.
7b; coeficientes de

M base na Ea1 = 70225 J/mol; SAUCEDO-
_ CASTANEDA et
temperatura da fase Ea2 = 283356
- al.(1990)
solida J/mol
Calculada pela
Taxa especifica de ol equacdo 7c;
H crescimento SARGANTANIS
et al. (1993)
PARAMETROS OPERACIONAIS E DE PROJETO
3 Atividade de agua 0.50 Condig&o de
ae do ar na entrada ’ referéncia adotada
v Umidade do ar na kg-vapor-agua/ Determinada por
e
entrada kg-ar-seco awge adotada
Param_e,tro ou Descricao Valor/ Unidade Fonte,e_
variavel comentarios
Velocidade Condicéo de
0 superficial do ar 0,0146 m/s referéncia adotada
| TR
ZANELATO etal.
Temperatura da (2012)
Twall parede do 45 °C
biorreator
L Comprimento total 95cm (2 x 47,5
das bandejas cm) Condicdo de
Es Espessura da 2 em referéncia adotada
P bandeja neste trabalho
W Largura da bandeja 24 cm
PROPRIEDADES DA FASE GASOSA
c Calor especifico do | 1006 J/kg-ar-seco/
P ar seco °C GREEN; PERRY,
Calor especifico do | 1880 J/kg-vapor- (2008)
Cpv , ; o
vapor de agua agua/ °C
p Pressao 101325 Pa Condigdo de
atmosférica referéncia adotada
Calculada pela
Pressao de vapor equagao .
Pw* de saturagéo de Pa REID, R. C.;
W PRAUSNITZ, J.

aguano ar

M.; SHERWOOD,
(1977)

29



Pa

Densidade do ar

1,16 kg-ar-seco/m?®

seco
Pr Ndmero de Prandtl 071 GREEN e PERRY
do ar seco ’ (2008)
va Viscosidade 15,9 x 10 m?/s
cinematica do ar
PROPRIEDADE TERMODINAMICA
Constante universal o GREEN e PERRY
Ry dos gases 8,314 J/mol/°C (2008)
PROPRIEDADES DO LEITO, DO SUBSTRATO E DA AGUA
1760 J/kg-sélidos- SANCHEZ

Calor especifico

Cps dos solidos secos secos/°C PRIETO (2003)
Calor especifico da e
Cpw sgualiquida | *184I/KG-aQUaC 1 e e o PERRY
AHvap Ental~pla de, 2414300 J/kg-égua (2008)
evaporagao da gua
. ;:aggfogle ladedy | 075 mivazios/ | CASCIATORIet
leito m®-total al. (2014)
Diametro de
dpart particula do 0,46 mm
substrato CASCIATORI,
L Comprimento de (2015)
part particula do 10,00 mm
substrato
PARAMETROS MICROBIANOS
Calor liberado pelo 6 SAUCEDO-
Ro crescimento do 8’36§i§mlfssilkg' CASTANEDA et
fungo al. (1990)
Coeficiente
estequiométrico
R relacionado a 0,3 kg-agua/ SARGANTANIS
W producdo de dgua kg-biomassa et al. (1993)
ao crescimento
fangico
Variagao nos
solidos secos totais
(substrato + - 2 kg-sélidos-
Rs biomassa fungica) secos-totais/kg-
por unidade de biomassa Vgé\IC'XlEFE’;L
biomassa MITCHELL
produzida (2002)
Coeficiente de
rendimento de 0,33 kg-biomassa/
N biomassa a partir kg-substrato-seco
do substrato
b Maxima fracdo 0,0327 kg- Estimados com
mex possivel de biomassa/ base em




biomassa nos
solidos totais

kg-solidos-secos-
totais

Hopt

Taxa especifica de
crescimento 6tima

0,06 ht

CASCIATORI
(2015)

COEFICIENTES DE TRANSPORTE E DE TRANSFERENCIA NA
INTERFACE

Coeficiente de

Ajustado a partir de
dados

Ds disperséo por 1,5 x 10 1°m?/s experimentais
capilaridade (CASCIATORI et
al. 2016)
Condutividade
térmica efetiva da o CASCIATORI et
ks fase solida na 0,065 W/m/*C al. (2013)
estagnacéo
Difusividade
Dg,m molecular do vapor 2,5x 10°m?/s
d’4gua no ar GREEN e PERRY
Condutividade (2008)
Kgm térmica molecular | 0,02745 W/m/°C
do ar
Difusividade Dy:z € Ag.z
Dy, efetiva da fase m?/s calculadaz pela
gasosa equacdo 11a, 11be
Condutividade tle
e | WG rsorsas Gous
g 2010b)
Coeficiente
volumétrico de 1
pa transferéncia de s caleul
massa na interface alculados
Coeficiente conforme
" CASCIATORI et
volumétrico de al. (2016)
Ha transferéncia de W/m?/°C '
calor na interface
gas-sélido
v'(X) Ta>;ae r;(;::r;];élriada Assumida igual a 1 Png;eslgcéapgeerrlyc])do

4.2.1. Condigdes iniciais e de contorno

As condigdes iniciais (t = 0) sdo as seguintes:

B =B
b=ho
S=5Sg
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Sub = Subo
Tg = Tgo
Ts=Tso

Y =Yo
X=Xo

Todas essas condicdes iniciais deverdo ser estabelecidas na preparacao do substrato
inoculado ou no inicio da operacgéo do biorreator.

As condigOes de contorno serdo assumidas como segue:

Em z =0 (bordo de ataque da bandeja):
Y=Ye=Yo

Tg = TgO

z=0 OTS_
0z

15).4
0z

Em z = L (bordo de saida da bandeja):
dTs

0z
dTg

aY
0z

11).4
dz

4.3 Modelagem matematica

O modelo proposto para a transferéncia de calor e &gua no biorreator de bandejas consistiu
em equacdes matematicas que representassem 0s mecanismos de secagem, de transporte de
calor e de 4gua e as taxas de reacBes que ocorrem ao longo do tempo nas bandejas (DINIZ et
al., 2022; DINIZ, 2023).

A Figura 8 apresenta esquematizado o diagrama de um elemento de volume representativo

(EVR) em uma bandeja do biorreator. Foi aplicado um balanco de energia e umidade no EVR,
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por meio de equacg0es individuais para as fases solida e gasosa. Nas equacdes, 0s termos foram
expressos por metro cubico do biorreator, sendo assim, suas unidades sdo W/m? e kg-agua/m?3/s.

Figura 8 — Elemento de volume representativo (EVR) do leito de particulas.

/
Particulas de meio A o
poroso Umido >
inoculado com fungo /
2 Metabolismo
fangico
p o3 . n

Calogy
| T meta D|ICO‘;,V
Saida A ‘h @
C%‘hﬁ%o N
s . s
| : -‘Evg_)%~ a;%o
—,l'go‘ndgéo [} Convecgio

Difusao Adveccdo

Saida
de ar

Entrada
de ar

Fonte: adaptado de DUTRA (2020).

A fracdo de biomassa nos sélidos secos totais (b) e o teor de umidade da fase sélida (X)
foram expressos com base na concentracdo de sélidos secos totais (S), que equivale a soma da

concentracdo de biomassa seca (B) e substrato seco (Sub).

4.4 Modelagem da transferéncia de calor
4.4.1 Balango de energia na fase gasosa

A transferéncia de calor na fase gasosa foi modelada com base no trabalho de
CASCIATORI (2015), representada pela Equacéo 1:

aT, ar, , .
Pa-€ (CPa +YCpy) 2+ patto(Cpg +YCpy) 72 = AHygy (T5) v' (X)Bapato (V" —

02T,
Y) = hy (Ty —Ts) + eoky, —2 (1)

0z2
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A esquerda, o primeiro termo da equacg&o representa o acumulo de energia na fase gasosa
ao longo da fermentacdo. O segundo, 0 escoamento de energia com a corrente de ar por
adveccdo. A quantidade (Cp, + YCp,), em ambos o0s termos, representa o calor especifico do
ar umido.

O primeiro termo a direita da equacdo 1 representa a quantidade de energia associada a
evaporacao de agua na interface sélido-gas, enquanto o segundo termo descreve a transferéncia
de calor convectivo na interface. O Gltimo termo representa a conducéo de calor através do ar

na dire¢do do comprimento das bandejas.

4.4.2 Balanco de energia para a fase solida

O balanco de energia para a fase solida foi expresso pela equacdo 2, de acordo com o
trabalho de CASCIATORI (2015).

dSTs ' X d(Sb)
(Cps + XCpy) B = ha (T, — Ty) = AHyapv' ()Bapage(Y* = V) + Ry [52] +
02Ty
(1 - go) kS ? (2)

O termo a esquerda da equacdo 2, representa o acumulo de energia na fase sélida. A
regra do produto foi usada para derivagdo deste termo a fim de isolar a varavel de interesse Ts,
uma vez que a concentracdo de sélidos secos totais (S) e a temperatura da fase sélida (Ts) variam
simultaneamente. A quantidade Cps + XCp,, representa o calor especifico do solido Gmido.
Foi assumido que o calor especifico da biomassa formada é igual aquele do substrato.

O primeiro termo do lado direito (Eq. 2) descreve a transferéncia convectiva de calor na
interface solido-gas, enquanto o segundo representa a quantidade de energia associada a
evaporacdo de agua na interface. O terceiro termo mostra a producdo de calor metabdlico
durante o crescimento do fungo, sendo este termo similar ao que representa a producdo
metabdlica de agua na equacéo 4.

Por fim, o ultimo termo da equacédo 2 representa a conducdo de calor atraves da fase

solida na direcédo longitudinal.
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4.5 Modelagem da transferéncia de agua
4.5.1 Balango de massa para vapor de 4gua na fase gasosa

O balanco de a4gua na fase gasosa foi expresso pela equacao 3:

aY oY ., i} 0%y
Pafo gt PaVoy = ¥ (X)Bapago(Y* —Y) + paEODg,Zﬁ 3)

Na Eqg. 3, o primeiro termo do lado esquerdo representa a mudanga no teor de 4gua da
fase gasosa, este termo ¢ transiente, ¢ representa o acumulo de vapor d’agua na fase gasosa. O
segundo termo representa o fluxo de vapor de agua na corrente de ar por adveccdo,
considerando que o vapor de agua é levado pelo fluxo de gas. Do lado direito, o primeiro termo
representa a transferéncia de agua na interface sélido-gas, obtida pelo produto do coeficiente
de transferéncia de massa () e a diferenca entre o verdadeiro teor de umidade da fase gasosa
(Y) e aumidade de saturacédo do ar (Y*), multiplicado por (p,&,) para fazer ajuste nas unidades
e pela area de transferéncia em um determinado elemento volumétrico (a) para obter a taxa
volumétrica. Esse termo precisou ainda ser corrigido pela taxa de secagem normalizada
modificada v'(X), que é um parametro de secagem empirico responsavel pela resisténcia a
transferéncia de massa no sélido. Considerando que o teor inicial de agua da matriz solida é
grande o suficiente para garantir que o teor de umidade do sélido seria maior que o valor critico
(Xerit) no biorreator ao longo da fermentacdo, a secagem foi assumida como sendo realizada no
primeiro periodo para todo o processo, portanto adotou-se ©'(X) = 1 . Note-se que este termo
ndo pressupde que a fase gasosa esteja sempre saturada, de modo que também poderia ser usado
para a secagem de uma camada fina. Por fim, o segundo termo do lado direito representa a

difuséo do vapor de agua na fase gasosa na direcdo longitudinal.

4.5.2 Balanco de massa para agua na fase solida

O balango hidrico na fase solida foi expresso pela equacéo 4:

0%X

0(SX) _ 0 (X)Ba pago(Y* — ¥) + Ry l%l +DSo— (4

Jt

Na Eq. 4, o termo a esquerda representa a mudanca no teor de dgua da fase solida, esse

termo é transiente e representa o acumulo de agua na fase sélida. Sabendo que a concentragédo
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de s6lidos secos totais (S) varia no tempo simultaneamente com o teor de umidade nos sélidos
secos totais (X), deve ser aplicada a regra do produto para isolar a variavel de interesse X. O
primeiro termo do lado direito, corresponde a quantidade de agua que esta sendo retirada da
fase sélida por evaporacgdo, que é a mesma quantidade de agua que esta sendo incorporada a
fase gasosa, representando a transferéncia de agua na interface sélido-gés. J& o segundo termo
representa a agua produzida durante a fermentacdo como consequéncia do crescimento
microbiano. Sendo assim, da mesma forma que para o termo do lado esquerdo, a regra do
produto foi utilizada para o termo de producdo metabolica de agua.

Finalmente, o dltimo termo do lado direito da Eq. 4 representa a dispersdo da agua
liquida na direcéo longitudinal. E importante ressaltar que, em um meio poroso, a difusio do
liquido através da fase sdlida é dominada pelo mecanismo de capilaridade. Todavia, 0
coeficiente de difusdo ndo tem o mesmo significado que o coeficiente de difusdo de sélidos
moleculares; veja DATTA (2007) para mais esclarecimentos sobre essa suposicao.

Ap0s a utilizacdo da regra do produto para derivar o termo do lado esquerdo e o segundo

do lado direito da Eq. 4, obtém-se:

9s , . o 95 0% X
ST XS = v (0Bapes, (=) + Ry [ST 40 40555 (®)

4.5.3 Crescimento fungico e taxa de crescimento especifica

A cinética de crescimento de Myceliophthora thermophila em bagaco de cana de agUcar
e farelo de trigo ainda nédo esta plenamente consolidada na literatura. CASCIATORI (2015)
reporta alguns parametros cinéticos de crescimento para este fungo, incluindo a taxa especifica
de crescimento 6tima (lopt) € as fragdes inicial (bo) e maxima (bmax) de biomassa nos sélidos
totais. Além disso, uma correlacdo descrevendo a dependéncia da taxa de crescimento
especifico (1) com a atividade de agua na fase solida (aws) foi obtida na literatura (GLENN;
ROGERS, 1988).

O aumento da biomassa fungica (b) foi assumido para seguir a equagdo logistica,
comumente utilizada para expressar o crescimento microbiano na FES (VICCINI et al., 2001).

db_ b(l b) 6
a M by (6)




37

A condic&o inicial adotada para solugdo da equacdo logistica é: emt =0, b = bo (fracéo
de biomassa inoculada no inicio do processo). Assim, a forma integrada do modelo logistico €
dada por:

bm

b, .
1+ (b—0—1>€ K

b=

(6.1)

Levando em consideragdo que ndo é possivel separar a biomassa flngica do substrato
seco durante a fermentagdo, a equacdo 6.1 ndo representa uma taxa de reacdo tipica, pois b
agrupa a biomassa fungica e a massa de substrato seco. Sendo assim, o consumo de substrato
esta diretamente relacionado ao crescimento fungico (CASCIATORI et al., 2016).

As taxas especificas relativas de crescimento pr (taxa fracional de crescimento
especifico dependendo de Ts) e pw (dependendo de aws) foram definidas como fracGes da taxa
especifica de crescimento quando as condigdes sdo Otimas para o crescimento (Hopt), conforme
previamente assumido por VON MEIEN e MITCHELL (2002) e CASCIATORI et al. (2016).

Para a dependéncia da atividade de &gua (aws), tw foi dado por um ajuste empirico aos
dados experimentais de GLENN e ROGERS (1988) para Rhizopus oligosporus, conforme
mostra a equacao 7a.

Uw = exp(Dlaws3+ Dyaysz+ D3aysy D4) (7a)

Um ajuste empirico foi dado baseado numa equacdo do tipo Arrhenius para a
dependéncia da temperatura da fase sélida (Ts) para Aspergillus niger, de acordo com
SAUCEDO-CASTANEDA et al. (1990).

—Ex )
1 Aexp (R [Ty + 273]
Ur =

a Hopt &)
L+ B exp (R [T + 273]

(7b)

A taxa de crescimento especifica real (i) foi entdo calculada a partir da média
geométrica das duas taxas de crescimento relativas, como proposto por SARGANTANIS et al.
(1993).

1= Hopt / UwHr (7¢)
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4.5.4 Balango de massa para solidos secos totais

A concentracdo de solidos secos (S), incluindo as concentracdes de substrato (Sub) e
biomassa (B = Sh), depende do tempo devido ao consumo de substrato para crescimento

fangico e producéo de nova biomassa fungica:

s dB _  3(S.h)
ot~ Sat S ot

(8a)

Veja que Rsvem da taxa de reagéo de converséo de substrato em biomassa, expressando
a variacdo de solidos secos totais (substrato seco mais biomassa seca) por unidade de biomassa
fangica produzida durante a fermentacdo (CASCIATORI et al., 2016). Quando se aplica a regra

do produto a equacéo (8a,) obtem-se a equacéo (8b):

0S__Rs b
ot 1—bRg Ot

(8b)

4.5.5 Teor de umidade da fase gasosa

A saturagdo do vapor d’agua da fase gasosa foi calculada com base na pressao de

saturacao do vapor d’adgua na temperatura real do ar:

. _ 0.62413Py, 9a)
P-P;,

Na equacdo acima, 0,62413 representa a razdo entre a massa molar da dgua e uma
média da massa molar do ar seco, Y" é a umidade especifica de saturacdo do ar, P é a pressio
atmosférica do ar imido e Pw" é a pressdo de saturagiio do vapor d’agua, calculada pela equagio
de Antoine em funcdo da temperatura real do ar T4 (REID, R. C.; PRAUSNITZ, J. M,;
SHERWOOD, 1977).

3816,44
(T, + 273,15) — 46,13

P; = 133,322 exp (18,3036 — ) (9b)

A atividade de &gua da fase gasosa (awg) na corrente Tg, equivale & umidade relativa

do ar (UR), foi calculada da seguinte forma:
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~ YP
Mg = Py 1 0.62413)

(9c)

4.5.6 Isoterma de sorcao da fase sélida

Assumiu-se que a isoterma de sor¢cdo do substrato seria bem representada pela isoterma
de sorcdo do bagaco de cana. Segundo CASCIATORI et al. (2015), a equacdo de OSWIN
(1946) pode ser usada para descrever a isoterma do bagaco de cana em funcéo da atividade de
agua:

a 0,409
X* = 0,052( Lz ) (10)
1—ayy,

O uso dessa equacdo para calcular a atividade de agua da fase sélida ao longo do
processo de fermentacao é uma forte simplificacdo. Implica que o material contido no biorreator
mantém o comportamento higroscopico ao longo da fermentacdo, esse por sua vez €
inicialmente constituido por um substrato Umido inoculado e que é gradualmente consumido e

colonizado pela biomassa fungica.

4.5.7 Parametros de transporte de massa para o gas e para a fase solida

Os coeficientes efetivos de transferéncia de calor e massa para a fase gasosa foram
assumidos como dependentes do fluxo de ar na direcdo longitudinal e das propriedades
estruturais da camada solida (constante o). Os pardmetros estimados foram os coeficientes de
dispersdo efetiva axial para transferéncia de massa (Dg,;) € de calor (142) A seguinte correlacdo
simplificada foi usada para avaliar o coeficiente de dispersdo (VORTMEYER; HAIDEGGER,
1991).

Re
Dy, =[1-(1—e)?|Dym + Tpv (11a)
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Re
kg, =[1—(1—e)¥?|kym+ Tpv (11b)
Onde:
vod
Re, = —2%* (11¢)
va

O diédmetro da particula foi assumido como o didmetro das fibras, visto que as fibras de
bagaco de cana sdo os componentes em maior proporc¢do, e esse foi determinado pelo valor
médio das medidas de 10 fibras com paquimetro (CASCIATORI, 2015).

Os coeficientes efetivos de transferéncia de calor e massa da fase sdlida foi assumido
como ndo dependente do fluxo de ar, devido a fase sdlida ser estatica. Sendo assim, as
propriedades do meio poroso estagnado foram aplicadas, ou seja, o parametro de disperséo de
agua Ds para a difusividade longitudinal da adgua foi fixado como Ds; = Ds, sendo o valor de
Ds retirado do trabalho de CASCIATORI et al. (2016) e 0 meio foi considerado isotrépico. Para
0 parametro de conducdo de calor, a matriz sélida também foi considerada isotrdpica e a
condutividade térmica da fase sélida (As) foi fixada de acordo com dados experimentais de
CASCIATORI et al. (2013), para a condutividade térmica efetiva na estagnacao (o) € assumida

como constante e igual para a dire¢do axial.

4.5.8 Coeficiente de transferéncia de massa na interface gas-sélido

O coeficiente de transferéncia de calor e de massa da interface gas-solido foram
calculados a partir de correlagdes classicas da literatura para os nimeros de Nusselt e de
Sherwood (Sh), como descrito por CASCIATORI et al. (2016).

As particulas de bagaco de cana foram assumidas como cilindros infinitos (dpart = 0,46
mm e Lpart= 15 mm). Para o estudo de caso supds-se que 70% das particulas tinham ar em fluxo
cruzado e 30% em fluxo paralelo. Sendo assim, o numero de Sherwood foi calculado para
cilindros em fluxo cruzado (Sher) pela correlagdo de Churchill e Bernstein (CHURCHILL;
BERNSTEIN, 1977) e para cilindros em fluxo paralelo (Shpr) por uma correlacdo para placa
plana (JOHN; LIENHARD; LIENHARD, 2008). O coeficiente de transferéncia de agua na
interface gés-solido (B) foi normalizado pela razdo entra a area total de transferéncia (Att) na

bandeja e o volume total da camada delgada (Vto), a = Arr/VTL, para compor a interface de
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transferéncia ao longo de toda bandeja. Como &9 é conhecido, o calculo de a = Art/V1foi feito
para uma fatia retangular da camada fina na bandeja, que € valido para ela toda, pela seguinte

relacao:

a=(1-¢g)

12
dpart ( )

Todas as correlacoes utilizadas podem ser consultadas em CASCIATORI et al. (2016).
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

O estudo de caso foi simulado usando o modelo adaptado. Os valores dos parametros e
as condicOes operacionais de referéncia foram apresentados na Tabela 1. Simulacdes adicionais
foram realizadas para diferentes cenarios. Os efeitos da taxa de fluxo de ar e da umidade relativa
sobre os perfis temporais longitudinais previstos de temperatura e teores de umidade foram
investigados. Os efeitos de diferentes valores dos parametros relacionados ao substrato, por
exemplo, suas propriedades fisicas (fortemente relacionadas a sua composicdo), e ao

microrganismo, por exemplo, sua cinética de crescimento, também foram analisados.

5.1 PrevisOes no biorreator de bandeja para simulagdo do estudo de caso nas
condicg0es de referéncia

A Figura 9 apresenta o tempo previsto e os perfis longitudinais para as temperaturas das
fases solida (Ts) e gasosa (Tg) e para os teores de umidade das fases solida (X) e gasosa (Y) e
as concentracdes de biomassa (B) e substrato (Sub) ao similar o estudo de caso nas condicdes
de referéncia, ou seja, com umidade relativa (UR) de 50% e vazéo de ar de 12 L.min™.

As Fig. 9a e 9b exibem um perfil de temperatura tempo-espacial semelhante e valores
de temperatura bastante proximos para Ts e Tg, respectivamente, indicando que ambas as fases
podem estar em equilibrio térmico durante toda a fermentacdo. A provavel razdo para isso foi
o alto valor do coeficiente de transferéncia de calor da interface volumétrica (ha), uma vez que
a area total de transferéncia em um elemento volumétrico foi muito grande (2500 m™?). O
presente resultado confirma que a aproximacdo pseudo-homogénea usualmente aplicada na
literatura pode ser considerada razodvel também para o processo aqui simulado. Como ja
apontado por CASCIATORI et al. (2016) ao simular a fermentacdo em estado sélido em um
biorreator de leito empacotado, embora 0 modelo deva ser heterogéneo para representar a
transferéncia de dgua da fase solida para a fase gasosa, permitindo previsdes de perfis de teor
de umidade, pode ser suficiente medir apenas Tq para representar a temperatura do sistema de
fermentacdo como um todo, superando o problema de medir Ts para validar o modelo. As
temperaturas mais altas foram previstas para serem atingidas na saida da bandeja por volta de
65h, devido & advecgédo na direcdo longitudinal.

Os perfis tempo-espaciais de X e Y (Fig. 9c e 9d) mostram um aumento na direcéo do
comprimento da bandeja, devido a mudanca no teor de umidade de saturacdo do ar em funcao
da direcdo longitudinal. Para a fase gasosa (Fig. 9d), Y quase ndo varia ao longo do tempo, mas
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apresenta gradiente longitudinal perceptivel, o que estd de acordo com as suposi¢es
experimentais estabelecidas. Para a fase sélida (Fig. 9c), X varia significativamente ao longo
do tempo em posic¢des longitudinais proximas a borda da bandeja. Perto da borda de ataque da
bandeja, os valores de X cairam e foram obtidos valores bastante baixos ao longo do tempo de
cultivo, uma vez que a fase sélida passou por rapida remogdo de &gua por aeracao nao saturada
de ponta a ponta (UR 50%), que deve ser minimizada caso o ar saturado seja fornecido ao
biorreator. Conforme mostrado na Fig. 9c, dos 3 kg iniciais de agua por kg de solidos secos, X
caiu para cerca de 0,005 kg de dgua por kg de solidos secos no final do cultivo, proximo a borda
de ataque da bandeja.

Portanto, a reducdo severa do teor de umidade da matriz sélida nos primeiros
centimetros das bandejas (Fig. 9c) pareceu ser grave neste caso nominal. No entanto, UR 50%
é incomum para o suprimento de ar em biorreatores FES. Este valor foi escolhido para o caso
nominal para deixar claro o efeito de secagem indesejado que ocorre na cdmara da bandeja para
FES com aeracdo ndo saturada de ponta a ponta (DINIZ et al., 2022). O efeito da UR do ar de
entrada sobre X durante toda a fermentacao e os consequentes efeitos no crescimento fungico
foram explorados neste trabalho.

Essa reducdo severa do teor de umidade da matriz sélida préxima a borda de ataque da
bandeja (Fig. 9c) pareceu ser muito mais séria do que o0 superaquecimento neste caso nominal.
Devido a secagem severa na fase sélida proximo a borda de ataque da bandeja, os perfis tempo-
espaciais de B e Sub também foram previstos (Fig. 9e e 9f, respectivamente), mostrando
gradientes acentuados nas dire¢Oes axiais. O crescimento da biomassa e 0 consumo de substrato
foram prejudicados principalmente na regido préximo a entrada de ar no leito. Apos cerca de
30 cm da borda de ataque, o ar e o sélido entram em equilibrio e a secagem cessa (Fig. 9c e 9d),
preservando o teor de umidade ideal do material s6lido. Como a temperatura proxima a entrada
do leito foi mantida no valor étimo para o crescimento microbiano, a Unica explicacdo para o
crescimento da biomassa ser prejudicada foi a intensa redugédo do teor de umidade do substrato
e, consequentemente, as menores atividades de agua (aws) ali atingidas. Isso reflete em baixos
valores de pw (Eg. 7a) para aws inferior a 0,90. Do ponto de vista bioldgico, pode-se supor que
provavelmente alguma atividade metabdlica fungica que requer uma pelicula de agua para ser
realizada pode ser afetada por um aws tdo baixo.

GRAJEK (1988) estudou as condi¢Ges de crescimento de um fungo mesofilo
(Trichoderma viride) e de dois fungos termofilicos em FES ( Thermoascus aurantiacus e

Sporotrichum thermophile). O autor reportou que uma sutil variagdo em torno do valor ideal de



44

aws para o desenvolvimento dos fungos causou grande perturbacdo no crescimento e no
metabolismo fungico. Os estudos mostraram que a variacdo admissivel de aws que garante um
desenvolvimento normal da cultura varia apenas de 0,005 a 0,01 em torno do valor 6timo de
aws (GRAJEK, 1988). Além disso, 0 mesmo autor observou que ambas as linhagens termofilicas
se apresentaram mais sensiveis as variagdes de aws do que o fungo meséfilo, uma vez que uma
taxa de crescimento apreciavel para os organismos termofilicos sé foi observada em valores de

aws muito elevados, proximos a 1,0.

Figura 9 — Perfis previstos em funcdo do tempo e da posic¢ao longitudinal nas bandejas,
para entrada de ar com 50% de UR a 12 L/min: (a) Temperaturas da fase sélida; (b) Temperatura
da fase gasosa; (c) Conteudo de umidade da fase gasosa; (d) conteddo de umidade da fase

solida; (e) concentracdo da biomassa flngica; (f) Concentracdo de substrato.
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Portanto, para o caso nominal, uma vez que a producdo de celulase esta diretamente
acoplada ao metabolismo de crescimento de Myceliophthora termophila, a producdo de
enzimas na borda da bandeja proxima a entrada de ar tende a ser menor do que na borda proxima
a saida de ar, um problema ja relatado na literatura experimental, mesmo quando o ar saturado
for fornecido ao biorreator (AHLAWAT et al., 2007; DINIZ et al., 2022; GOWTHAMAN et
al., 1993; KHANAHMADI et al., 2006; UMSZA-GUEZ, 2009; ZANELATO et al., 2012).
Observe que, de acordo com as Fig. 9e e 9f, B e Sub atingirdo valores maximos acima de 30
cm, o que significa que cerca de dois tercos da primeira bandeja disposta longitudinalmente
foram subutilizados. Por outro lado, a segunda bandeja (47,5 a 95 cm) deve fornecer maiores
rendimentos enzimaticos, mantendo o teor de umidade na fase solida ideal para o crescimento
do fungo, o que é demonstrado pelo perfil de crescimento da biomassa fungica fora das
proximidades da borda de ataque das bandejas (Fig. 9e). Por conseguinte, a umidade relativa
do ar de entrada deve ser cuidadosamente escolhida para processos de FES em biorreatores de
bandejas.

No entanto, ndo se pode negligenciar um aumento de temperatura previsto de cerca de
10 °C (Fig. 9a e 9b) devido a adveccado na direcdo longitudinal. Consequentemente, uma ligeira
gueda na concentracédo de biomassa foi prevista nas proximidades da saida da bandeja (Fig. 9e),
devido ao efeito negativo de temperaturas mais altas no crescimento do fungo. Tal percepcéo é
uma importante contribuicdo do presente artigo, em comparagdo com o trabalho de DINIZ et
al. (2022). Em que os autores, embora modelaram apenas a transferéncia de dgua, assumiram
que as temperaturas ndo aumentariam nas bandejas ao longo do processo fermentativo. Esta é

uma forte suposi¢do, uma vez que a respiragdo microbiana é conhecida como biorreacéo
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exotérmica. No presente trabalho, modelando a transferéncia de calor e 4gua simultaneamente,
é possivel considerar os efeitos simultdneos da temperatura e do teor de umidade da fase sélida
sobre o desenvolvimento microbiano.

A Myceliophthora termophila, como um fungo termofilico, cresce de forma ideal a
45 —-50 °C (ZANELATO etal., 2012). Portanto, 0 aumento da temperatura para 55 °C proximo
a saida da bandeja néo foi tdo prejudicial quanto a secagem prdxima a entrada da bandeja, como
evidenciado na Fig. 9e. Portanto, se o resfriamento evaporativo for necessario para evitar o
superaguecimento, borrifar &gua sobre o substrato colocado préximo a borda de ataque da
bandeja é uma alternativa interessante, facilmente de ser realizada no biorreator aqui simulado
(DALLASTRA et al., 2023).

As Figuras 10a e 10b apresentam detalhes da temperatura prevista e do teor de umidade
da fase sélida em fungédo do tempo para varias posi¢oes longitudinais ao longo das bandejas,
enquanto a Figura 10c apresenta o teor de umidade final (t = 96 h) em funcdo da posicao
longitudinal. A Figura 10d fornece previsdes de biomassa fangica em funcdo do tempo para
varias posicOes longitudinais nas bandejas. Em todos os casos, a UR 50% e a vazdo de ar 12
L.min foram assumidas como condicéo de referéncia. Os perfis previstos corroboram que a
secagem significativa do substrato ocorre ao longo do tempo para posic¢6es longitudinais de até
30 cm (Fig. 10b e 10c), ap6s o qual o teor de umidade da fase sélida permanece quase constante.
Consequentemente, o crescimento da biomassa fangica é significativamente reduzido nos
primeiros 10 cm da bandeja (Fig. 10d), enquanto diminui ligeiramente nos ultimos 30 cm,

aproximadamente, devido ao leve aumento da temperatura nessa regiao.
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Figura 10 — Detalhes das previsdes: (a) Temperatura da fase solida na entrada, meio e
saida do leito fermentativo em fungdo do tempo; (b) Umidade da fase sélida em fungdo do
tempo, para varias posi¢des longitudinais; (c) Umidade final da fase solida em funcédo da
posicao longitudinal; (d) Concentracdo de biomassa fungica em fun¢do do tempo, para varias

posicdes longitudinais.
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5.2 Previsdes no biorreator de bandeja para simulacio do estudo de caso sob outro

conjunto de condicgdes operacionais

Foram avaliados os efeitos da vazéo de ar de entrada e do teor de umidade (Y,) nas
previsdes do modelo Ts e X. A Fig. 11a exibe perfis de tempo para Ts proximos a borda de saida
da bandeja (z/L = 0,995), enquanto a Fig. 11b exibe perfis de tempo para X préximos a borda

de ataque da bandeja (z/L = 0,005), ambos previstos para trés niveis de taxas de fluxo de ar
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(6, 12 e 18 L.min%). As Figs. 12a e 12b apresentam os mesmos perfis previstos para trés niveis
de Yo (UR 50, 75 e 95% a 45 °C). A Fig. 12c apresenta perfis longitudinais no final do cultivo
para os trés niveis de UR. O valor de referéncia experimental para a vazdo de ar é de
12 L.mint (DALLASTRA et al., 2023), enquanto para a UR ¢ de 50%, como no estudo de caso
base.

Figura 11 — Efeito da vazao de ar de entrada nas variaveis da fase solida: (a) Ts (z/L =
0,995); (b) X (z/L = 0,005).
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Figura 12 — Efeito da umidade relativa do ar de entrada nas variaveis da fase solida: (a)
Ts (z/L = 0,995); (b) X (z/L = 0,005); X em funcdo de z (t = 96 h).

58 4
—— RH 50% 304 e
s || o RHT75% ] N
RH 95% /::\ ~l 25 h
7 I
54 | P =3 \
4 \\‘ S 20 A N

52 1 "’C g \ ™~
5 / 5154 N\ . —RH 50%
=] VZ T \ - oo RH 75%
= / = \ ~ RH 95%

,‘f gl 1.0+ N
48 / ' g 1 ‘ N
// < 05 4 \ ~.
4 -~
46 z 1 . RS
7 004 e
44 T T T T T T T T T T T T
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
t[h] t[h]

(@) (b)



49

35
ke
= 3
w
> 25
©
a2
<
E 1,5
(]
2 1
20,5
< 0
0,8 1
RH50% = = =RH75% +eeoeeee RH 95%

(©)

Fonte: o autor (2024)

A influéncia da taxa de fluxo de ar nas previsdes de Ts ndo é desprezivel, devido ao
importante efeito do transporte convectivo dentro das bandejas com bordas perfuradas.
Portanto, se por um lado a taxa de fluxo de ar mais baixa minimiza a secagem do substrato
préximo a borda de ataque da bandeja (Fig.11b), isso aumenta o superaquecimento na direcao
da saida da bandeja (Fig. 11a). Por esse motivo, € necessario avaliar a transferéncia de calor e
umidade simultaneamente.

Segundo GRAJEK (1988), do ponto de vista tecnoldgico, a variagdo maxima de
temperatura considerada admissivel é tal que o crescimento fungico diminui até 20%. Para esse
autor, uma variacdo de temperatura estimada em 4 °C foi definida como o maximo aceito para
uma cultura fungica termofilica. Para o caso nominal atual, o modelo previu que Ts na borda de
saida da bandeja poderia atingir um maximo de cerca de 55 °C, o que ainda nao seria muito
deletério para o crescimento da Myceliophthora termophila e formacéo de celulases. Portanto,
em termos de remocdo de calor nenhuma taxa alta de fluxo de ar € necessaria, uma vez que
consumiria mais energia para o fornecimento de ar e secaria mais rapidamente o substrato
proximo a borda de ataque da bandeja, ocasionando niveis de umidade desfavoraveis.
Consequentemente, a matriz solida seria submetida mais cedo a baixos valores de aws, 0 que
afetaria negativamente o crescimento fangico e prejudicaria a producdo de enzimas.

Com relagdo ao efeito da taxa de fluxo de ar de na variavel X na borda de ataque da
bandeja (11b), ocorreu uma secagem severa do substrato para qualquer condicéo, com taxa de
secagem aumentando a medida que a taxa de fluxo de ar aumenta. Valores de X inferiores a 2

kg-agua/kg-solido-seco levam a valores de aws abaixo de 0,90, prejudicando o crescimento
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fangico. Para 6 L.min, a fase sélida demorou mais para atingir valores criticos de aws, mas
essa taxa de fluxo de ar baixa pode representar uma restricdo de oxigénio as necessidades
microbianas, bem como pode levar Ts a cerca de 60 °C (Fig. 11a). Por isso, um equilibrio entre
esses varios fendmenos deve ser feito para encontrar a taxa de fluxo de ar mais adequada.
Portanto, além de considerar simultaneamente a transferéncia de calor e umidade, o modelo
pode ser aprimorado para incluir trocas gasosas respiratorias (consumo de oxigénio e liberacdo
de didxido de carbono).

A influéncia das umidades relativas nas previsfes de Ts proximo a borda de saida da
bandeja é insignificante (Fig. 12a), uma vez que a remocao de calor evaporativo desempenha
uma contribuicdo significativa no lado oposto da bandeja. Portanto, pode-se propor que o ar
saturado seja fornecido ao biorreator, para minimizar a secagem do substrato nas proximidades
da borda de ataque da bandeja, como pode ser visto na Fig. 12b.

Com relacdo ao efeito de Yo em X (Fig. 12b), a remocdo de agua por evaporagao
préxima a borda de ataque da bandeja é fortemente reduzida quando o ar entra quase saturado
(UR 95%). Além disso, Yo pode modificar a forma do X no perfil longitudinal de tempo.
Quando o ar ndo saturado é soprado (URs 50 e 75%), o substrato colocado na borda de ataque
da bandeja seca rapidamente, seguindo um perfil de decaimento exponencial ao longo do
tempo. Para a aeracdo saturada, o substrato na mesma regido seca mais lentamente, quase
linearmente ao longo do tempo (Fig. 12b).

Olhando para os perfis longitudinais no final do cultivo (t = 96 h, Fig. 12c), pode-se ver
uma forma sigmoide da curva de X em funcdo de z para ambas as UR distintas de saturacao (50
e 75%), enquanto uma forma hiperbdlica € observada para UR 95%, préxima a saturacdo. Além
disso, X ndo cai abaixo de 2 kg-agua/kg-sélido-seco, portanto, a cultura microbiana néo sofre
COM UM aws Critico.

As Figs. 13a e 13b mostram B previsto em z/L = 0,005, 0,5, 0,995 para aera¢do com UR
50 e 95%, respectivamente. Uma vez que proximo a entrada do leito (z/L = 0,005) Ts
permaneceu proxima da temperatura ideal do processo, pode-se concluir que o crescimento do
fungo foi fortemente limitado (Fig.13a) por um baixo aws, atingido naquela regiédo para aeragéo
com UR 50%. Por outro lado, para aeragdo com UR 95%, o crescimento fungico foi quase
homogéneo (Fig. 13b) ao longo do comprimento da bandeja, exceto pelo leve efeito do
superaguecimento na direcdo do comprimento da bandeja, concordando com os resultados
experimentais relatados por DALLASTRA et al. (2023) para o cultivo de outro fungo,

Metharizium anisopliae. Diante do exposto, ficou claro que, para o sistema de fermentagédo
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utilizado neste estudo de caso, a secagem em meio poroso é mais deletéria ao crescimento
microbiano do que o superaquecimento. No entanto, o superaquecimento pode ser tornar uma
situacdo critica quando o biorreator € ampliado, aumentando o comprimento da bandeja ou a
carga do substrato em cada bandeja, o que significa aumentar a espessura do substrato colocado
em uma bandeja. Simular o efeito de tal variavel esta fora do escopo do presente trabalho, uma

vez que assumimos uma camada delgada para a modelagem aqui abordada.

Figura 13 — Perfis temporais de concentracdo de biomassa: (a) para ar de entrada com
UR 50%; (b) para ar de entrada com UR 95%.
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5.3 Previsfes no biorreator de badeja para simulacdo do estudo de caso para outros

valores de substrato e parametros microbianos

Algumas simulacdes adicionais foram executadas para verificar a influéncia de
pardmetros microbianos ([opt, bmax, Do, Rw € Rq) € das propriedades fisicas da fase solida (Ds, ks
e go) nas previsdes do modelo para X e Ts. Com essas simulacfes, a intencdo foi identificar
pardmetros cujas variagdes influenciem significativamente as previsdes do modelo. Nesse
sentido, o0s pesquisadores experimentais devem despender esforcos para determinar
especificamente os valores de tais parametros, que sdo especificos para cada combinacdo de
microrganismo, substrato e bioproduto. O X foi previsto proximo a borda de ataque da bandeja
(z/L = 0,005) e 0 Ts proximo a borda de saida (z/L = 0,995), com taxa de aeracdo de 12 L.min
1 e UR 50%.
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A taxa de crescimento especifica ideal (Hopt) € um parametro-chave do crescimento
fangico, pois esta incluida nos termos de reacdo para geracdo metabolica de calor e 4gua nas
Equacdes (2) e (4). Em FES, é possivel obter uma ampla gama de valores de popt, dependendo
do microrganismo, substrato e condi¢oes experimentais (VICCINI et al., 2001)vi. Os valores
testados foram 0,06 h™%, equivalente ao valor de referéncia deste trabalho, e valores abaixo e
superestimados em 10 vezes.

A fracdo maxima possivel de biomassa em solidos secos totais (bmax) também pode
variar amplamente em sistemas de FES (VICCINI et al., 2001). Foram realizadas simulagdes
para valores de bmax iguais a 32,7 g-biomassa/kg-total-sélidos-secos, equivalentes ao valor de
referéncia deste trabalho, e valores sub e superestimados em 10 vezes.

A fracdo inicial de biomassa em so6lidos secos totais (bo) depende da etapa de inoculacdo
e geralmente é definida com base em testes preliminares em escala de frasco. As simulagcbes
foram realizadas com valores de bo iguais a 2,81 g-biomassa/kg-total-s6lidos-secos, também
equivalentes ao valor de referéncia deste trabalho, e valores sub e superestimados em 10 vezes.

Para os coeficientes estequiométricos relacionando a producao de 4gua ao crescimento
fangico (Rw) e ao calor liberado por biomassa produzida (Rg), 0s respectivos valores de
referéncia adotados da literatura (SARGANTANIS et al., 1993) e valores sub e superestimados
em 10 vezes foram tomados para simulac¢Ges adicionais.

As previsdes de X foram insensiveis a popt, bmax, bo, Rw € Ro, uma vez que os perfis
temporais permaneceram inalterados para qualquer um dos valores testados (dados néo
mostrados). Para os valores testados de Rw, Ts também foi insensivel. No entanto, todos os
demais parametros apresentaram influéncia nos perfis temporais de Ts, como mostram as
Figuras 14a a 14d, e consequentemente na biomassa prevista (dados ndo mostrados), préximo
a borda de saida das bandejas. Por exemplo, a Fig.14d aborda que temperaturas muito deletérias
seriam rapidamente alcancadas em z/L = 0,995 se Rq fosse 10 vezes maior que o valor adotado

na literatura.
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Figura 14 — Efeitos dos parametros microbianos nas previsdes do modelo para perfis

temporais de temperatura da fase solida (Ts) em z/L = 0,995: (a) Hopt; (b) bmax; (C) bo; (d) Ra.
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A difusividade da agua na fase solida (Ds) € outro importante parametro de transporte

que representa a dispersdo da agua por capilaridade. Existe uma ampla gama de valores Ds na

literatura de FES, dependendo do substrato escolhido e de suas propriedades, como tamanho de

particula, porosidade e tortuosidade do leito e temperatura do sistema (CASCIATORI et al.,

2016). Portanto, o valor de referéncia de Ds 1,5x107° m2, s, foi testado em conjunto com

valores sub e superestimados em 100 vezes. A Figura 15a mostra que os valores de Ds tiveram
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pouca influéncia sobre X, pois a secagem por convecgdo é o fenbmeno mais importante que
afeta essa varidvel. No entanto, o efeito dos maiores Ds ndo foi desprezivel ao longo do cultivo,
uma vez que permitiu que a agua se dispersasse melhor por capilaridade na fase sélida, antes
de ser removida pela fase gasosa. Isso indica que o substrato permaneceria um pouco mais
umido se tivesse alta capacidade de transporte de &gua por capilaridade, que é um fendbmeno
difusivo. As previsdes de Ts foram insensiveis a Ds.

A condutividade térmica da fase solida (ks) reflete sua capacidade de transferir calor por
conducdo, portanto, relaciona-se com a facilidade ou dificuldade de dispersar o calor
metabdlico gerado pelas direcBes espaciais da bandeja. Existem alguns métodos para obter essa
propriedade térmica de uma matriz porosa (CASCIATORI et al., 2013), e cada um pode levar
a um valor diferente. Portanto, o valor de referéncia de ks, 0,065 W/m/K, foi testado em
conjunto com valores abaixo e superestimados em 10 vezes. A Figura 15b mostra que Ts sofre
baixa influéncia dos valores de ks subestimados em relacdo ao valor de referéncia
(CASCIATORI et al., 2013), enquanto a influéncia mais significativa ocorre quando o valor
superestimado foi testado. Isso significa que o valor de referéncia é um fator limitante para a
remocao de calor por conducédo, enquanto uma melhor contribuicdo desse mecanismo poderia
ser esperada se esse parametro fosse aumentado. E possivel observar que valores de ks mais
altos implicam em menor pico de Ts, uma vez que a dispersdo através do solido é favorecida, o
que esté de acordo com a lei cléssica de Fourier de transferéncia de calor por condugéo. X, por
sua vez, foi insensivel a ks.

A porosidade do leito (€0) € uma das propriedades estruturais mais importantes que afeta
0s processos de FES, pois o crescimento microbiano e as atividades metabolicas ocorrem nos
espacos interparticulas. Quanto menor g, maior a quantidade de substrato por unidade de
volume do biorreator, portanto, € afeta a transferéncia de &dgua nas fases sélida e gasosa.
Basicamente, valores de o dependerdo do tipo de substrato (forma e tamanho das particulas),
seu teor de umidade e técnica de empacotamento (CASCIATORI et al., 2014, 2016). Os valores
testados foram de 0,25 a 0,85, passando pelo valor experimental de 0,75. Os resultados
mostraram que tanto Ts, quanto X sdo muito sensiveis a go (Figura 15¢ e 15d, respectivamente).
A medida que g aumenta, X diminui mais rapidamente devido ao aumento da area de
transferéncia de dgua na interface do solido para a fase gasosa por unidade de volume (Fig.
15d). O oposto é verdadeiro para Ts: quanto maior €, menor a temperatura maxima prevista.
Portanto, a escolha da composicdo do substrato deve considerar ndo apenas 0s aspectos

nutricionais do microrganismo, mas também e estrutura do leito. Se por um lado os leitos mais
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porosos sdo interessantes por permitirem melhor troca térmica e melhor difusdo dos gases
respiratdrios, por outro lado também estdo mais expostos a secagem (CASCIATORI et al.,
2014).

Figura 15 — Efeito das propriedades fisicas da matriz porosa nas previsdes do modelo
para perfis temporais de: (a) X em z/L = 0,05, variando Ds; (b) Ts em z/L = 0,995, variando Ks,;
(c) Tsem z/L =0,995, variando &o (d) X em z/L = 0,05, variando €. Todos 0s demais parametros

com valores sob condicGes de referéncia de acordo com a Tabela 1.

304 56 4
D,=15x 10" ms S
25 \ ——D,=15x10""m%s 54 4 / T \
\ D,=15x 10" m2/s ] / /
320 \ 52 /
-
& _ /
o 15 ‘
= 8 50
8 - /
2 104 /
= e
05 3 k, = 0.0065 W/m/°C
AN 46 ——k, =0.065 W/m/°C
e k_=0.65 W/m/°C
0,0 _— )
T T T T T T 44 T T T T T T
0 20 40 60 80 10( 0 20 40 60 80 100
t[h] t(h)
(@) (b)
1 e, =0.85 ¢, =0.85
1 ) : =0.75
581 %=079 A 304 6, =0.65
‘ K gg: ~ : =055
56 4 g =0. o
254 ¢, =045
¢ =0.45 -‘///x"‘\\ ¢ =035
1 e =0.35 ) / . —~ 204 ¢,=0.25
—~ e =0.25 Jgp— g
O 521 e H O\ ‘
— E . D 154 VN .
— £ \ N
50 4 ; 5 \ ~
4 /»’ E, 104 \\
48 4 y, =< \
g N\
054 AN
46 4 . ~—
— B
44 4 0,0 - - e
T T T T T T T T T T T
0 20 40 80 80 100 20 40 60 80 100
t (h) t(h)
(©) (d)

Fonte: o autor (2024).

A Tabela 3 sintetiza o resultado da analise da sensibilidade aos parametros. Vale
lembrar que o objetivo dessas analises ndo foi encontrar um melhor valor de pardmetro para

0 processo, visto que nem todos sdo passiveis de alteracdo na pratica. O intuito dessas
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simulagdes foi analisar como um erro na determinacgéo experimental dos pardmetros avaliados
pode impactar nas varidveis ambientais da fase solida. As variaveis que se mostraram
sensiveis aos parametros estdo representadas na Tabela 3 pelo ndmero da Figura
correspondente ao grafico de seu perfil temporal. Para os casos de parametros aos quais as
variaveis se apresentaram insensiveis, isso se deve ao fato de estes estarem presentes em
termos que nédo sdo referentes aos mecanismos dominantes de transferéncia de calor, para o

efeito sobre Ts, e/ou de massa, para efeito sobre X.

Tabela 3 — Resultado da anélise da sensibilidade aos parametros.

X (z/L = 0,005) Ts(z/L = 0,995)
uopt 148.
Pmax 14b
Parametros .

) ) bo Insensivel 14c
Microbianos :

Rw Insensivel
Ro 14d

Propriedades Ds 15a Insensivel
fisicas da Fase Ks Insensivel 15b
Solida €0 15¢ 15d

Fonte: o autor (2024)

5.4 Observacoes finais

Em geral, as simulacdes baseadas em modelos permitiram prever e discutir como as
variagdes nas condi¢cOes operacionais e nos parametros do estudo de caso poderiam influenciar
a temperatura e o teor de umidade da fase solida ao longo do cultivo em estado sélido de
Myceliophthora thermophila no biorreator de bandeja, e consequentemente, como poderiam
afetar a producédo de celulases extracelulares para aplicagdo na rota do etanol de segunda
geracao.

Essas previsoes sdo informacdes importantes para o campo da pesquisa da producgéo de
enzimas por fermentacdo em estado solido, em combinacdo estrita com algumas informacGes
empiricas cruciais de cada combinagdo de substrato, microrganismo, bioproduto de interesse e
condicdes operacionais. De qualquer forma, os balancos de massa para dgua nas fases solida e

gasosa e também os balangos de energia bifasicos provaram ser adequados ao projeto e
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operacdo deste biorreator, portanto, as previsdes baseadas em modelos podem ser uma
ferramenta Gtil para a realizagdo de estudos de aumento de escala de processos de fermentagao
em estado sélido em biorreatores de bandeja no futuro, permitindo evitar condi¢cdes ambientais

desfavoraveis em termos de teor de umidade e temperatura em fase solida ao longo dos cultivos.
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6. CONCLUSOES

O presente trabalho apresentou um modelo bifésico e unidimensional descrevendo a
transferéncia de calor e &gua em um biorreator de bandeja para fermentacdo em estado solido,
incluindo a maioria dos mecanismos de transporte de calor e massa possiveis de ocorrer. As
simulagbes foram realizadas usando propriedades fisicas, microbianas e de transporte
realistas. O modelo foi aplicado para simular o cultivo de Myceliophthora thermophila em
bagaco de cana-de-acucar e farelo de trigo para producéo de celulase visando aplicacdes na rota
do etanol de segunda geracdo. De acordo com as previsoes, a taxa de fluxo de ar de entrada e 0
teor de umidade influenciam a temperatura e o teor de umidade do substrato. Para o caso
nominal, a secagem mostrou ser prejudicial para o crescimento de fungos perto da entrada do
ar subsaturado na bandeja do biorreator. Portanto, 0 modelo proposto pode ser aplicado para

maior escalonamento e intensificagdo do bioprocesso aqui estudado.
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