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RESUMO

O objetivo deste trabalho consistiu em avaliar o desempenho de um conjunto
de modelos de reatores ideais continuos visando determinar-se 0 modelo de menor tempo
espacia para a producdo de agUcar invertido, por hidrélise enzimética de sacarose a 850
g/L, pH 5, 55 °C, com 0,1698 g/L de invertase Novo Nordisk e conversdo fina de 98%. O
modelo da cinética de hidrélise incluiu a inibicdo pelo substrato (sacarose) e pelo produto
(glicose + frutose), a variagdo da concentracdo da agua, e a desnaturacdo térmica da
enzima. O tempo espacial foi calculado pelo acoplamento da equacdo cinética e das
equacdes de projeto dos reatores ideais, sendo os modelos matemédticos resultantes
resolvidos pelo programa DERIVE. Desconsiderando-se a desnaturacdo térmica da enzima,
0 sistema CSTR + PFR exige o menor tempo espacial (11,7000 h), enquanto a segunda
0pcao recaiu sobre um Unico PFR (t = 11,7056 h). Um Unico CSTR exige 0 maior tempo
espacial, 114,4300 h. A inclusdo da desnaturacdo térmica da enzima na andlise permitiu
concluir que, com um unico CSTR, ndo € possivel alcancar-se a conversao de 98%, para as
condi¢des usadas, a ndo ser que a quantidade de enzima sgja aumentada. Com o sistema
CSTR + PFR foi possivel acancar-se a conversdo final de 98%, desde que a conversdo do
CSTR sgjainferior a 89,72%. Com o Reator Tubular de Reciclo a conversdo acanca 98%
apenas para razdes de reciclo entre 0 € 2,003, equando R ® 2,003, t ® ¥. O modelo de
reator de menor tempo espacial com desnaturacdo da enzima, € um Unico PFR, comt =
16,9554 h. Portanto, conclui-se que a inibicdo pelo produto, para altas concentragdes de
sacarose, e dtas conversdes, é o fator critico para 0 desempenho dos reatores. A
desconsideracdo do fendmeno de desnaturacdo térmica da invertase conduz a erros
significativos de subdimensionamento, além de indicar erroneamente qual é o melhor
modelo de reator.
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ABSTRACT

The objective of this work consisted in evaluating the performance of a given
set of continuous ideal reactors models, aiming at the identification of which model gives
the smallest space time for the production of inverted sugar by enzymatic hydrolysis of
sucrose. Reactor conditions were: 850 g/L of sucrose, pH 5, 55° C, 0.1698 g/L of Novo
Nordisk invertase and final conversion of 98%. The adopted kinetic model includes
inhibition by the substrate (sucrose) and product (glucose + fructose), variation of water
concentration, and enzyme thermal deactivation. The space time was calculated by coupling
the kinetic rate expresson with the design equation for ideal reactors. The resulting
mathematical models were solved with the software called Derive. Disregarding enzyme
thermal deactivation, the system CSTR+PFR requires the smallest space time (11.7000 h),
while the second best choice is a single PFR (t = 11.7056 h). A single CSTR requires the
largest space time, namely 114.43 h. The inclusion of thermal deactivation of the enzyme in
the analysis has alowed to conclude that with a single CSTR it is impossible to reach the
conversion of 98%, for the specified reactor conditions, unless the enzyme charge is
increased. With the system CSTR+PFR it was possible to reach the final conversion of
98%, if the conversion of the CSTR was lower than 89.72%. With the recycle tubular
reactor the conversion reaches 98% only for recycle ratios in the range of zero to 2.003,
andasR® 2,003,t ® ¥. The reactor model with the minimum space time in the presence
of enzyme deactivation is a single PFR with t = 16.9554 h. Therefore, product inhibition, in
the case of high sucrose concentration and conversion, is a critical factor for the
performance of the hydrolysis reactor. Neglecting invertase thermal deactivation leads to
significant errors of undersizing the reactors, in addition to pointing to the wrong optimal

reactor system.
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| - INTRODUCAO

1.1 A sacarose

O aclicar comum, sacarose, € obtido industrialmente a partir da cana de
aclcar ou da beterraba sacarina. No Canada extrai-se um xarope da seiva do écer, 0 maple
syrup. O sorgo (Sorghum vulgare) também € usado para produzir um xarope contendo
sacarose.

A férmula empirica da sacarose é C1,H»,04; € seu peso molecular € igua a
342,3 daltons. O ponto de fusdo da mesma é 188°C, sendo que decompde-se ao fundir. A
sacarose é uma substancia opticamente ativa que desloca o plano de polarizacdo para a
direita (+66,5°), portanto diz-se dextrogira. A sacarose é altamente solivel em &gua. Uma
solucgo saturada a 20°C contém 67,09% em peso de sacarose. E importante observar que a
sacarose € um aglicar ndo redutor e, que quando hidrolisada, por solugdes diluidas de &cidos
minerais ou organicos ou pela enzimainvertase, a sacarose produz quantidades equimolares
de D-glicose (+52,7°) e D-frutose (-92,4°) (Morrison & Boyd, 1981). A hidrélise é
acompanhada por uma mudanca de sinal no sentido de rotacéo do polarimetro, de positivo
para negativo, motivo pelo qua a mistura formada pelos produtos da reacdo, é
freglientemente denominada como actcar invertido. A densidade da sacarose é 1,586 g/cm®
a20°C. A formados cristais produzidos industrialmente € influenciada por impurezas.

A sacarose é tradicionamente o adocante de uso mais difundido na dieta
humana haja visto sua grande versatilidade, fornecendo melhor palatabilidade aos alimentos,
proporcionando o0 alongamento do tempo de prateleira de diversos produtos, contribuindo
para melhor aparéncia dos produtos de panificagdo, entre outras tantas aplicagdes na
indUstria alimenticia e na culinaria do dia a dia. Entretanto ndo € possivel afirmar que a
sacarose atenda todos os requisitos da atual sociedade. Basta lembrar que seu uso pode vir
a ser prejudicia aos diabéticos, bem como seu contelido energético, relativo ao poder
adocante, é elevado.

Além da sacarose existe outro conjunto de moléculas organicas conhecidas
genericamente como acuUcares, entre elas pode-se citar a lactose e a maltose. Pertencem
todas essas moléculas ao grupo bioquimico identificado como carboidratos, sendo que os

acUcares caracterizam-se pelo fato de fornecer energia de forma rapida e simples as células



do corpo. Esse conjunto de aglcares € conhecido como adocantes naturais, e o0 isolamento
dos mesmos a partir de suas matrizes originais é geramente dificil e oneroso. Os
carboidratos depois de metabolizados ao longo do sistema digestivo, séo absorvidos na

forma de glicose, frutose ou galactose.

1.2 Astendéncias do mercado

Uma sociedade cada vez mais sedent&ria com uma alimentacdo baseada
fortemente em produtos industrializados e cada vez mais preocupada com 0s aspectos
relativos a salde, tem induzido o setor industrial a desenvolver produtos que substituam a
sacarose como adocante. 1sto levou ao surgimento dos edulcorantes (Tabela 1.1), que sdo
substancias de sabor doce que tém como objetivos: (a) diminuir o valor calérico do produto
alimenticio e/ou (b) permitir a elaboracdo de produtos destinados as pessoas com restricoes
clinicas a algum tipo de aglcar.

Além dos edulcorantes, citados na Tabela 1.1, existem os denominados
adocantes caldricos entre 0s quais cabe destacar a frutose, o sorhitol, e o xilitol, entre
outros. Entretanto estes adocantes calGricos caracterizam-se por apresentarem baixo teor
energético relativo ao poder de dogura e/ou ao mecanismo de metabolizacéo.

A frutose € um dos mais importantes aclicares naturais, sendo encontrada nas
frutas e vegetais, e representa aproximadamente a metade da matéria seca do mel. E mais
doce que a sacarose, entre 1,3 e 1,8 vezes, sendo que seu metabolismo inicial independe da
acao da insulina. Sua absorcdo é mais lenta quando comparada a sacarose. Seu contelido
calorico é igual ao da sacarose (aglcar de mesa), devendo ser considerada na contagem
caldrica de dietas para obesidade. Porém, seu alto potencial de adocar torna a frutose um
adocante pouco calérico, quando comparada com outros agucares, ja que Sd0 necessarias
dosagens pequenas de frutose para se atingir um sabor adocicado. Ou sgja consegue-se 0
mesmo grau de dogura da sacarose com a utilizagéo de uma quantidade menor de frutose.

O sorbitol e o manitol sdo &lcoois de aclcar, obtidos comerciamente pela
reducdo da glicose (sorbitol) e frutose (manitol). Ambos contém um teor caldrico de
aproximadamente 4 kcal/g, porém € permitido seu uso para diabéticos (Williams, 1993),
pois ndo sdo metabolizados, nem digeridos na mesma extensdo e forma que outros
carboidratos (Linden & Lorient, 1994). Na deficiéncia de insulina, o sorbitol e o manitol

podem ser convertidos em glicose, elevando a glicemia. Esses dois adogantes, quando



ingeridos em excesso por pessoas sensiveis a eles, tém efeito laxante. O sorbitol e o manitol
apresentam reduzido poder adocante (entre 50% e 60% do poder de dogura da sacarose),

ponto este que limita seu uso mais extensivo.

Tabela 1.1 Edulcorantes e suas caracteristicas gerais. Informagdes parciais extraidas de
Cardello & Damasio, 1997.

Edulcorante Caracteristicas

Sacarina Adocante ndo caldrico, 300 vezes mais doce do que a sacarose.
N&o é metabolizado pelo organismo. Apresenta um forte efeito

“after-taste” amargo. Pode ser usada em cozimentos.

Ciclamato Adocante ndo caldrico, 25 vezes mais doce do que a sacarose.
N&o é metabolizado pelo organismo. Teve seu uso proibido nos

EUA entre 1970 e 1984 por suspeitas de carcinogenicidade.

Aspartame E um composto constituido pelos aminoécidos; &cido-1-aspartico
e metil-éster-fenilalanina, congtituintes esses que quando
separados ndo sdo doces, mas que unidos apresentam esse sabor.
Como toda proteina, pode ser utilizado como fonte de energia, ou
sgja, € um adocante caldrico. Entretanto, o seu potencial calorico
é pouco significativo. E 200 vezes mais doce que a sacarose. E
um produto termosensivel. Existem restricdes de uso para 0s

portadores de fenilcetondria.

Acesulfame-K E um sa de potéssio sintético. Adocante ndo caldrico, 200 vezes
mais doce que a sacarose. N& é metabolizado pelo organismo.
Pode ir a0 fogo (preparacbes de alimentos). As pessoas com
problemas renais devem estar cientes que este adocante contém

pequenas quantidades de potassio.

O xilitol é um &lcool de aglcar obtido pela hidrogenacdo da xilose (um tipo
de aclcar). Contém 4 kcal/g, mas € absorvido lentamente, resultando em pouca influéncia
no nivel de glicemia (Linden & Lorient, 1994). Altas doses deste produto podem levar a

diarréia. Nos Estados Unidos sua venda livre foi suspensa devido ao surgimento de indicios



de acéo cancerigena (carcinogenicidade) ainda ndo confirmados (Bobbio & Bobbio, 1995a).
E utilizado pela industria em produtos de goma de mascar, dado o seu efeito no-
cariogénico (ndo formador de céries). Todos estes adocantes (sorhitol, manitol, xilitol) sdo
utilizados pelas industrias na elaboracéo de produtos dietéticos.

Baseados na comparacdo da dogura especifica dos edulcorantes (Tabela 1.2)
pode-se afirmar que os mesmos tiveram condigdes competitivas para obter resultados
positivos junto ao mercado. Somente no Brasil, 0 segmento de adocantes (excluido o
acUcar comum) representou um negécio de U$ 92 milhGes em 1995 (Scholz,1996), sendo

gue os solidos representam 68% e os liquidos 32% do total.

Tabela 1.2 Preco dos adocantes. Fonte Baron - 1996.

Adocante Preco (US$/kg) Docura Docura
especifica
(U¥kg)
Sacarose (média 0,3 1,0 0,3
mundial)
Sorbitol 3,0 0,6 5
Xilitol 6,0 1,0 6
|somalte 50 0,5 10
Aspartame 65,0 200 0,33
Acesulfame-K 80,0 200 0,40
Sacarina 4,5 300 0,015
Ciclamato 4,5 25 0,18

Embora estes produtos tenham satisfeito parciamente as exigéncias do
publico consumidor, sua aceitagdo ndo foi completa, haja visto a existéncia de limitagdes,
principalmente em termos organolépticos desses edulcorantes. Some-se a isto o fato, hoje
corrigueiro, de exigir-se produtos cada vez mais naturais, sem a sombra do termo produto
sintético ou artificial (Baruffaldi & Oliveira, 1998). Isto impulsiona o mercado na busca de

novas alternativas.



Dentro desse perfil de mercado os esforcos dos pesquisadores procuram
atender as necessidades de dois setores emergentes e pujantes na industria de alimentos:
produtos “diet” e produtos “light” (Eskinazi, 1997). Conforme o Decreto Lel 986 de
21/10/69 e a Portaria do Ministério da Salde n. 234 de 21/05/96, entende-se como produto
“diet” aquele formulado para dietas especificas com restricdo a uma das seguintes
substancias. sodio, colesterol, aminoécidos, proteinas e determinados tipos de aglcares ou
gorduras. Na categoria “light” enquadram-se produtos com baixo valor caldrico, com
reducdo minima de 25% relativos aos similares comuns no mercado. O termo pode fazer
referéncia apenas a uma determinada substancia

O interesse gera do publico por dternativas vidvels de substituicdo da
sacarose como adocante é claramente observado em diversos artigos da imprensa escrita e
falada. Por exemplo, o jornal O Estado de Sdo Paulo publicou nos dias 09 de marco de
1997 (Galvéao, 1997) e 15 de julho de 1998 artigos referentes aos esforcos desenvolvidos
pela equipe dos pesquisadores Park e Pastore da Unicamp, no sentido de produzir um
adocante aternativo a sacarose e que ndo possua 0s inconvenientes dos edulcorantes
tradicionais. Esse e outros tantos exemplos identificam claramente a necessidade de dirigir
esforgos para a obtencdo de novos caminhos para este setor da indUstria nacional.

Como ja foi mencionado anteriormente a hidrélise enzimética ou &cida da
sacarose leva a obtencdo de um xarope conhecido como aglcar invertido, que geramente é
congtituido de uma mistura de glicose, frutose e sacarose. A purificacdo desta misturae o
tratamento posterior da mesma pode levar a um xarope de ata concentragdo de frutose,
pois a glicose obtida no processo de inversdo pode ser transformada em frutose pelo uso da
enzima glicose-isomerase.

O Brasil é um pais com vasta producéo de aclcar e dcool, produtos estes
derivados da cana de aglcar, que tem enfrentado fortes problemas de mercado. A andlise
dos precos do agUcar comum, atualizados com base monetaria de 1995, mostram uma
tendéncia de declinio permanente entre os anos de 1960 e 1995 (Alonso & Buzzanell,
1997). A forte concorréncia dos novos adocantes e a mudanca de perfil do mercado
consumidor também contribuem para 0 agravamento da crise setorial. A decadéncia do
programa do dlcool a partir de 1990 é outro fator importante para as dificuldades
enfrentadas pelo setor canaviero em geral (Moreira & Goldenberg, 1998). Tudo isto aponta

a clara necessidade de diversificagéo e verticalizagdo do setor agucareiro com o surgimento



de novos produtos competitivos como é o caso do xarope de agUcar invertido e o xarope
concentrado de frutose.

E na fatia do mercado referente aos adocantes e produtos “light”, que os
derivados da sacarose encontram um nicho de mercado. O uso da frutose e do xarope de
acUcar invertido tém contribuido na melhoria dos produtos de panificacdo e confeitaria em
gera. Na industria de sorvetes a frutose tem sido utilizada para evitar a textura granular
causada pela cristalizacdo da lactose. O uso combinado com outros adocgantes artificiais ou
naturais permite mascarar 0 sabor residual dos mesmos. A introdugdo da frutose na
formulagdo de produtos como geléias, refrescos em po, iogurtes e outros produtos “light”
tem-se tornado cada vez mais comum. Isto para mencionar apenas alguns dos usos mais

comuns dados a frutose e/ou xarope de acUcar invertido.

1.3 A hidrdlise enzimética da sacarose - Proposta detrabalho

O processo de obtencdo do aclcar invertido pode ser redlizado, em nivel
industrial, pelainversdo quimica por meio de &cidos minerais ou organicos, ou via bioldgica
com autilizagdo daenzimainvertase (b - D-fructofuranosidase, E.C.3.2.1.26).

Entretanto a inversdo quimica baseada no uso de acidos apresenta diversos
inconvenientes, tais como: conservagdo mais frequente dos equipamentos de producéo,
formacdo de incrustacbes e perdas relacionadas com a neutralizagdo do produto
(Bergamasco, 1989) e a producéo de subprodutos coloridos (Monsan & Combes, 1984 e
Linden & Lorient, 1994).

A inversdo enzimdtica pode ser redizada pelo uso da levedura
Saccharomyces cerevisiae variedade €ellipsodeus ou pela enzima invertase isoladamente. O
biocatalisador pode ser imobilizado em suporte adequado ou ser utilizado na forma nativa
(livre) misturado com o substrato no momento de entrada ao reator.

O processo de producdo pode ser continuo ou batelada. O primeiro
apresenta vantagens entre as quais incluem-se a facilidade para automagdo e controle de
processo, e a reducéo dos custos operacionais.

Na presente dissertacdo propde-se avaliar 0 desempenho de um conjunto de
modelos de reatores ideais continuos para a producdo de aclcar invertido, buscando-se o
modelo de menor tempo espacial (t) para uma dada conversdo. Esta tarefa sera executada

por meio do processo de modelagem fisica e matemética dos sistemas de reatores aqui



propostos: PFR, CSTR, CSTR + PFR, PFR + CSTR, RTR (reator tubular com reciclo),
sendo que os dados cinéticos da hidrélise enzimética da sacarose, utilizados neste trabalho,
baseiam-se nas dissertacdes de mestrado de Bergamasco (1989) e Berti (1996).

Os resultados obtidos devem permitir a andlise e a proposicéo de projetos de
bancada ou piloto mais realistas e com maior potencial comercial. Por outro lado os
resultados também devem esclarecer a influéncia de alguns fatores na fenomenologia do
processo, bem como as relagdes intrinsecas entre o tipo de cinética, o tipo de biorreator e 0

desempenho observado.



Il - FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1 Principios de modelagem

2.1.1 O uso de modelos para a compreensao, projeto e otimizacéo de biorreatores.

A investigacéo sobre o desempenho de um biorreator pode ser efetuada por
meilo de um procedimento basicamente empirico. Neste tipo de aproximagdo, o0
comportamento do biorreator deve ser estudado sob praticamente todas as combinacoes de
condigdes operacionais possiveis e 0s resultados SG0 expressos como uma série de
correlagcdes, a partir das quais o desempenho do reator pode ser estimado para um novo
conjunto de condicBes operacionais. Este procedimento empirico demanda muita rotina
experimental e exige pouco conhecimento dos verdadeiros detalhes do processo. Embora
isto possa parecer de certo ponto de vista conveniente, esta técnica tem de fato muitas
desvantagens, visto que o entendimento do processo pode ser fator de extrema importancia
para operagbes de projeto, otimizacdo e controle de biorreatores. Sendo que o
procedimento empirico também exige um nimero elevado de experimentos afim de obter
correlagdes que possam cobrir qualquer eventualidade.

Comparado com o anterior, a aproximagao por modelagem tenta descrever
tanto o atual como o provavel desempenho do biorreator, por meio de teorias bem
estabelecidas, as quais descritas em termos matematicos, representam um modelo de
trabalho para o processo. A execucéo do procedimento de modelagem forca o modelador a
considerar a natureza de todos os parametros importantes do processo, seus efeitos no
processo, e como cada parametro pode ser definido quantitativamente, isto €, o modelador
deve identificar todas as varidveis importantes, seus efeitos individuais, e quais na prética
podem ter um alto grau de interatividade no processo global. Portanto, o verdadeiro ato de
modelagem € aguele que forca a um melhor entendimento do processo, visto que todas as
teorias pertinentes devem ser criticamente avaliadas. Além disso, atarefa de estruturacéo da
teoria em termos de equagdes matematicas é também outro fator que forca a uma clara
determinacdo e formulagdo dos conceitos basicos.

Uma vez estruturado, o modelo pode ser resolvido e o comportamento

estimado por meio de sua comparagcdo com dados experimentais. Qualquer diferenca no



desempenho pode ent&o ser usada para, mais adiante, redefinir ou refinar o modelo até que
um bom gjuste sgja atingido. Uma vez 0 modelo estabelecido o0 mesmo pode ser usado, com
razoavel confianca, para predizer o desempenho sob diversas condigdes de processo, assim
como também pode ser utilizado para propdsitos tais como projeto, otimizacdo e controle.
Um conjunto de dados experimentais é requerido, para se estabelecer a validade do modelo,
porém a quantidade de dados exigidos, quando comparados com a aproximacao empirica, é
consideravelmente reduzida. Além disto, a maior vantagem obtida, entretanto, € o

incremento no entendimento dos fendmenos envolvidos no processo.

2.1.2 Aspectos geraisda aproximacao por modelos

Um estdgio essencial no desenvolvimento de qualquer modelo é a
formulacéo das equacdes de balango de massa e energia. A estas devem ser adicionadas as
equacdes representativas das taxas de crescimento celular, equacdes cinéticas apropriadas
tais como as taxas de consumo de substrato e formagdo de produto, equaches
representativas para as mudancas das propriedades do sistema, relacfes de equilibrio, etc.
O conjunto de relagdes que deve ser utilizado depende do sistema ou processo que se
desgla modelar, por exemplo biorreatores com células, enzimas livres ou imobilizadas em
suportes, hiorreatores isotérmicos ou ndo. A combinacdo destas relaces fornece a base
para a descricdo quantitativa do processo e contém o modelo matematico basico. O modelo
resultante pode variar de relativamente desde poucas equacOes até casos de grande
complexidade matemética.

Um modelo cinético detalhado pode ser requerido de forma a se obter uma
descricdo adequada do processo. Por exemplo, quando se trabalha com células vivas deve
ser levado em consideracdo o fato de que a composicdo celular pode ser alterada em fungéo
de mudancas do meio ambiente local no biorreator. Entretanto, para modelos de grande
complexidade, é também grande a dificuldade na identificacdo de valores numéricos para
um numero crescente de parametros, e uma das virtudes do procedimento de modelagem é
derivar o modelo mais simples possivel, e que sgja capaz de uma representacao reaistica do
processo.

A observacdo dos dados experimentais pode permitir uma identificagdo dos
pardmetros de maior importancia no processo, isto facilita possiveis simplificacdes no

processo de modelagem. A partir dos dados de entrada o0 modelo pode ser resolvido e as
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suas estimativas comparadas com os resultados reais do biorreator. Este procedimento é
conhecido como simulacdo e pode ser utilizado para confirmar se 0 modelo estéa correto.
Simulagdes podem também ser utilizadas para estimar o provavel comportamento do
biorreator sob condi¢des varidveis, isto pode levar a0 uso do modelo para processos de
otimizagdo e/ou estratégias de controle.

De forma gerd a aplicacdo combinada das técnicas de modelagem e
simulagdo possui as seguintes vantagens (Dunn et al., 1992; Robertson, 1989; Winter,
1992):

O procedimento de modelagem leva a um melhor entendimento do processo, e é pela
compreensdo dos fendbmenos que o progresso acontece. Na formulacdo matemética do
modelo, 0 modelador é forcado a considerar em detalhes a complexa sequiéncia de causa
e efeito do processo, junto com as interrelagbes que podem existir entre as diversas
variavels. A comparagdo das estimativas do modelo com o comportamento real
usualmente leva a um incremento no entendimento do processo, pelo smples fato de ser
necessario considerar quais foram as opgdes que podem ter induzido ao erro. Os
resultados de uma simulagcdo também podem oferecer explicagdes para certos fenbmenos
gue ocorrem na prética e que aparentemente ndo possuem explicacao.

A modelagem do processo auxilia no projeto de experiéncias para levantamento de
dados. O préprio modelo pode sugerir a necessidade de certos parametros, que poderiam
ser negligenciados por descuido. A afirmacdo contraria também é vélida, pois o0 modelo
pode indicar quais sd0 as variavels que podem ser deixadas de lado sem prejuizo na
exatidao e na precisdo da predicdo de resultados.

Os modelos podem ser usados no processo de projeto, controle e otimizacdo de
processos. Desde que o modelo ja tenha sido estabelecido definitivamente, pode-se
predizer o desempenho sob diversas condi¢gbes de processo. O conjunto de equagoes
matematicas do modelo também pode ser utilizado nos algoritmos de controle, bem
como pode-se prever a otimizagdo do sistema no plano tedrico, sem custo de ensaios ou
longos célculos manuais.

Além disso, a modelagem e simulagéo de processos combinadas podem ser
utilizadas para verificar a consisténcia de dados de processos com mlltiplas variaveis,

treinamento de operadores e andlise de incertezas (Robertson, 1989; Winter, 1992).
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2.1.3 Procedimento para o desenvolvimento de modelos

Uma importante carateristica no desenvolvimento de modelos é a frequente
necessidade de reavdiar tanto 0 modelo fisico quanto o modelo matemético, a fim de atingir
o grau de confiabilidade necessé&rio entre 0 modelo de predicdo e os dados reais da planta
Ou equipamento.

O primeiro passo envolve a propria definicdo do problema e
conseqiientemente as metas e objetivos do estudo. E necessario definir de forma clara o
propésito da modelagem, se a mesma envolve andlise de processos, otimizacdo, projeto,
controle ou uma miscelénea dos mesmos. Toda a teoria relacionada e relevante deve ser
estabelecida, bem como os dados praticos do processo estudado.

Por exemplo, segundo Robertson (1989) no caso da modelagem de reatores
ideais sdo fundamentais informacdes sobre a cinética envolvida, as variaveis termodindmicas
e os fendbmenos hidrodindmicos e térmicos. A influéncia da desativacdo do catalisador
também deve ser incluida na modelagem do reator. Deste modo a partir das teorias
relacionadas aos fendmenos acima citados, dos dados relativos a taxa e a composicdo da
alimentacdo, condigbes operacionais e configuracdo fisica do reator, é possivel prever a
composicao dos efluentes na linha de saida do reator.

Entretanto é comum que, logo no inicio do estudo, faca-se necessario mais
de um modelo fisico alternativo. Neste ponto € Util partir de concepcdes simples na andlise
do processo e introduzir paulatinamente os fatores de complexidade conforme a
necessidade de gjuste do modelo (Dunn et a., 1992). A aternativa contréria pode levar a
situacBes de dificil solucdo matemética e pode ndo esclarecer os pontos-chaves do sisstema
fenomenoldgico ligado ao processo.

De posse da teoria disponivel, deve-se partir para a formulagdo do modelo
matemético. Lembrando que a andlise de biorreatores inclui um grande nimero de variaveis
(Bailey & Ollis, 1986), tais como concentracdo de células, substrato e produto, taxas de
crescimento, ou concentragdo de enzima, e tipo de biorreator, entre outras, pode-se
concluir que as relacdes matemédticas obtidas consistem de um grande conjunto de equactes
diferenciais. Dai a importancia e a dificuldade de estruturar 0 modelo matemético
relacionado com biorreatores.

De posse do sistema matemético que representa 0 processo deve-se obter

sua solucdo. Como mencionado anteriormente os sistemas relativos a biorreatores séo
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geralmente caracterizados por serem bastante complexos, pouco lineares em termos
matematicos e de dificil ou impossivel solucdo analitica. Diversos métodos de integracéo
numérica tém sido empregados e implementados sob a forma de programas computacionais,
0s quais permitem a resolucdo de modelos matematicos complexos de forma relativamente
smples e rgpida (Mackenzie & Allen, 1998; Dunn et a., 1992). N&o cabe aqui discorrer
sobre as diversas linguagens de simulagcdo estruturadas existentes, porém a maioria
caracteriza-se pela simplicidade de transferéncia do sistema matematico analisado e o
entendimento dos resultados obtidos, segja na forma tabulada ou gréafica. Sendo que a
maioria dos programas apresentam interface amigavel e auto-explicativa

Resolvido 0 modelo proposto deve-se verificar a validade e coeréncia dos
resultados obtidos por meio das predigdes do modelo e propor-se as alteractes necessarias
para um melhor guste do mesmo (Dunn et. al., 1992). A validade do modelo depende de
uma correta definicdo do modelo fisico e sua adequacdo matemdtica, bem como da
habilidade de identificar os parémetros necessarios para a correta e precisa aplicagcéo do
método numérico escolhido.

Algumas vezes a complexidade dos processos bioquimicos pode levar a ndo
compreensdo total do sistema ou processo, criando &reas de incerteza no modelo. Em
outros casos a teoria disponivel pode ser de dificil aplicacdo. Estes fatos fazem com que
sgja necessario, inicialmente, levantar hipdteses grosseiras para a simplificacéo do modelo,
as quais devem ser eliminadas a medida que obtém-se uma melhor compreensdo dos
fenbmenos envolvidos. Critérios bem definidos e bom senso devem ser utilizados, tal que o
modelo proposto ndo se torne complexo demais a ponto de surgir termos no sistema
matematico que levem a parametros de dificil determinacdo. Isto € muito importante, pois
diferencas entre 0 modelo obtido e os dados experimentais podem ser causados pela escolha
incorreta dos valores desses parametros.

Entretanto ndo deve-se esperar que os resultados da simulagéo fornegam
uma reproducdo exata dos dados experimentais, sendo que resultados qualitativamente
precisos podem ser muito Uteis para o entendimento do processo e das relacdes causa-efeito

envolvidas no mesmo.
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2.2 Parametros de projeto para biorreatores

2.2.1 Conceituacao e caracterizacao de biorreatores.

Um reator quimico €, a grosso modo, um recipiente onde os reagentes sdo
convertidos em produtos por meio de reagdes quimicas. Genericamente pode-se afirmar que
aforma, o tamanho e o tipo de reator dependem de diversos fatores intrinsecamente ligados
a0 sistema reaciona, por exemplo a natureza e o tipo de fases fisicas envolvidas, a
viabilidade de operacéo, o tipo de cinética, entre outros.

No caso especifico de biorreatores, pode-se afirmar tratarem-se de
recipientes em que transformacfes bioquimicas de reagentes ocorrem pela agdo de agentes
biolégicos tais como microorganismos ou componentes celulares tais como enzimas. Este
tipo de reator € amplamente usado na indUstria alimenticia e de fermentacéo, no tratamento
de residuos, e em muitas aplicacbes biomédicas (Bailey & Ollis, 1986; Belitz & Grosch,
1992; Scragg, 1991). Ha duas categorias bésicas de biorreatores: reatores de fermentacdo e
reatores enziméticos (Shah,1992). Dependendo das exigéncias do processo (aerébio,
anaerobio, estado sdlido, imobilizado, leito fluidizado), numerosas subdivisdes desta
classificacéo sdo possiveis (Moo-Y oung, 1985).

Em reatores de fermentacdo, o crescimento das células é promovido ou
mantido para produzir metabdlitos, biomassa, substrato transformado, ou solvente
purificado. Segundo Shah (1992) os sistemas baseados em culturas de macro-organismos
sd0 comumente referidos como “culturas de tecido”. Enquanto, agueles baseados em
culturas de microorganismos séo geralmente referidos como “reatores microbianos’.

Nos reatores enzimaticos, a transformacdo do substrato € efetuada sem o
emprego do complexo sistema de apoio a vida das células do meio reaciona (Bailey &
Ollis, 1986). Frequentemente, estes reatores empregam “enzimas imobilizadas’, onde uma
enzima é suportada em sblidos inertes por meio do estabelecimento de interagdes ibnicas,
pontes de hidrogénio ou interagdes hidrofobicas (adsorcao). Nesse caso 0s suportes podem
ser reprocessados e reutilizados no processo, quando do esgotamento da atividade
enzimética comercial da enzima fixada. Outros tipos de imobilizagdo sdo utilizados, como:
microencapsulagdo, aprisonamento em membranas semipermedveis ou em polimeros,

copolimerizac&o e ligagcdo covalente com uma matriz ativa (Laskin, 1985).
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Em termos gerais, os biorreatores apresentam caracteristicas que os tornam
reatores de grande versatilidade, visto que podem apresentar duas ou trés fases, o liquido
pode ser Newtoniano ou ndo, pode apresentar solidos suspensos ou ndo, e a mistura
reacional pode ser simples ou complexa (Bailey & Ollis, 1986). Entretanto, genericamente,
0 projeto de um biorreator fundamenta-se nos mesmos principios dos reatores quimicos
(Dunn et al., 1992; Shah, 1992). Um paradelo entre as caracteristicas dos reatores

quimicos/petroquimicos e os reatores biolégicos € apresentado na Tabela 2.1.

2.2.2 Determinacao dos parametros de projeto para um biorreator.

Segundo Nielsen & Villadsen (1994) sob o ponto de vista técnico é
necessario avaliar os seguintes elementos quando da modelagem de biorreatores:

varidveis termodinamicas;
cinética microbiang;
fendmenos de transporte.

Os dois primeiros elementos sdo independentes da escala, enquanto o Ultimo
€ dependente. Por exemplo, a solubilidade de oxigénio no meio, propriedade tipicamente
termodin@mica, independe da escala. O mesmo fato é verificado em relagdo a cinética
individual das células. Entretanto os autores observam que a concentracdo de substrato e
conseglientemente 0 comportamento cinético do macro-sistema ficam dependentes dos
fatores de escala, visto que a distribuicdo do substrato no reator depende dos processos de
transporte.

Com relacdo aos elementos de fendbmenos de transporte podem-se enumerar
diversos fatores, tais como, a hidrodindmica do sistema, macro e micro-mistura,
transferéncia de calor fluido-parede , distribuicdo de sblidos e outros tantos que podem ter
significado dependendo do processo analisado.

Para Shah (1992) quando trabalha-se em reatores de bancada € importante observar-
Se 0S seguintes parametros.
dificuldade e custo de operacéo;
confiabilidade para amostragem e analise dos produtos;
isotermicidade;

condicdes de partida e desligamento;
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Tabela 2.1 Comparacdo entre as caracteristicas de reatores quimicos/petroquimicos e

bioldgicos. Resumo sintetizado a partir de Shah (1992).

Reatores quimicos/petroquimicos

Reatores biol6gicos

A fase liquida € organica.

A fase liquida, normalmente, é aquosa.

A quantidade de catdisador é

constante.

A biomassa microbiana aumenta, e o catalisador é
sintetizado a medida que a reacdo bioquimica
procede.

O tamanho da particula catalisadora
varia de dezenas de microns até

milimetros.

As células microbianas estdo na faixa de poucos
microns. Particulas pequenas produzem velocidades

menores e baixo grau de turbuléncia

Em muitos casos, a mistura de
rescdo €
viscosidade relativamente baixa.

newtoniana e tem

O crescimento microbiano na forma de micelas e
substratos ou metabdlitos poliméricos, produzem
elevada viscosdade, e agumas vezes misturas

pseudo-plésticas.

Um meio limpo ndo €& geralmente,

exigido.

Condictes assépticas sdo exigidas.

O problema de formacgédo de espuma

pode ser importante para algumas

reacoes.

Os reatores de fermentacdo S0 susceptivels a
formagdo de espuma. Este fendmeno cria barreiras
adicionais para 0S mecanismos de transporte de
massa e calor, aém de dificultar a operacionalidade
do reator.

Geramente as forcas motoras
ligadas aos fendbmenos de transporte

de massa e calor sio substanciais.

Geralmente as forcas motoras ligadas aos fendmenos
de transporte de massa e calor sdo pequenas. Isto
deve-se ao fato de que as concentragdes de reagentes
e produtos na fase aquosa sdo geralmente pequenas,
e as reacOes, freglentemente requerem baixas

temperaturas.

A atividade catalisadora ndo é tdo

fortemente dependente das

concentragbes  dos  reagentes,

temperatura e pH do meio reacional.

Um controle rigoroso de concentragdes de solutos,
temperatura e pH do meio reacional € exigido, para
evitar danos ou destruicdo dos componentes

cataliticos vivos ou “in vitro”.
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medidas precisas do tempo de residéncia;

regras de transferéncia de massa e calor no sistema;

condic¢des de seguranca.
Neste caso, 0s reatores de escala laboratorial, visam a obtencdo de dados cinéticos e/ou
termodinamicos.

Entretanto, uma avaiacdo mais ampla dos parametros de projeto de um
biorreator, deve considerar fatores outros aém daqueles acima citados. As estratégias
especificas do projeto devem ser baseadas na natureza do sistema de reacdo. Assim em um
reator bioldgico, as condicdes de assepsia e suas implicagdes podem ser variaveis
importantes de projeto (Borzani et a.,1975). A natureza dos produtos e a exigéncia de
separacdo dos mesmos também devem ser ponderadas (Bailey & Ollis, 1986). O uso de
sistemas automatizados de controle podem provocar mudangas nas exigéncias do projeto
(Shah, 1992). Além disso a performance, a seguranca e os custos (fixos e variaveis) sdo sem
duvida, fatores extremamente importantes e devem ser considerados no processo de projeto
de um reator (Bailey & Ollis, 1986). Tratando-se de reator com agitacdo, atencao especial
deve ser dada ao cdlculo da poténcia consumida, principamente se o sistema exigir a
aplicacdo de poténcia varidvel (Shah, 1992). Ponderacdes relativas a mudanca de escala séo
muitas vezes cruciais no desempenho global do reator projetado. Se bem que, como
mostram Borzani et al. (1975), Ho & Oldshue (1987) e Scragg (1991) a mudanca de escala
de reatores, em especial para biorreatores, ndo € uma tarefa simples nem precisa.

Deste modo pode-se concluir que ndo ha um projeto global de reator 6timo
gue possa servir para multiplos propésitos. Ou segja a situacéo deve ser avaliada caso a caso,
sendo necess&rio vencer diversas etapas que permitam caracterizar o processo da forma
mais ampla possivel. Passo a passo pode-se obter informagdes precisas sobre a
fenomenologia do processo bioquimico estudado, incrementando a riqueza da modelagem
do sistema em questéo.

A metodologia utilizada na presente dissertacéo, para determinar o melhor
arranjo de reatores ideais continuos para a producdo do aclcar invertido, € baseada na
combinacdo da cinética de reacdo e os balancos materiais dos diversos reatores. Portanto,
fendbmenos como a micromistura, 0S espacos-mortos, 0s gradientes de pressdo e

temperatura, a mudanca de viscosidade, entre outros tantos, sdo desconsiderados a priori.
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Entretanto esta smplificacdo néo invalida o processo, visto que 0 objetivo
final € a obtencdo de uma orientacdo qualitativa que permita um melhor entendimento do
fenbmeno de inversdo da sacarose, bem como uma indicagdo da melhor opc¢do tecnoldgica

de processamento da mesma.

2.3 Equactes basicas de projeto para reatoresideais

2.3.1 Generalidades

A andlise de reatores quimicos, relativa aos balancos de massa e energia,
difere da avaliagdo de outros equipamentos nos quais ndo acontece reacdo quimica, devido
a necessidade de ponderar-se as mudangas provocadas no meio pela reacdo (Hill, 1977).
Essas mudancgas ocorrem tanto no aspecto energético, quanto em relagdo a composicao
meaterial.

O balanco genérico de massa de um reagente S, para um reator qualquer,

pode ser expresso como segue (Levenspiel, 1974; Dunn et al., 1992):

& axade escoamento o aa'wadeeu:oa*nentoi_)‘ ad axadeconsumo dog  ad axa de acimulo ol

gdo componaie S : gdo componaie S : QcorrponenteS pela : Qdo componante S :
= + +
Gque entrano ~  CGquesaido ~ (resgdo dertrodo T Gdentro do elemento”
Sdemento devolumeg  &demento devolumes  &demento devolumess &volume 2
(2.1)

Outro ponto importante € a definicdo dos parémetros de projeto de um
reator. Dentre eles o conceito mais Util € o denominado tempo espacial (t). Parareatores de
escoamento continuo o tempo espacial é definido como a razéo entre o volume Util do
reator (V,) e avelocidade volumétrica de alimentacdo (u) sob determinadas condigdes (Hill,
1977):
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Uma vez que as condicdes de temperatura, pressdo e estado fisico, sob as quais € feita a
medida do volume de material que entra no reator sdo arbitrérias, é necessério ndo deixar
qualquer duvida sobre o referencia utilizado. Deste modo permite-se a interpretacdo
apropriada dos resultados obtidos para a variavel tempo espacial.

Na maioria dos casos o tempo espacia (t) € referido as condicdes reais de
alimentacdo do reator anaisado (Levenspiel, 1974; Hill, 1977).

Nesta dissertacdo considerar-se-a que os reatores, indistintamente do tipo ou

arranjo, operam sob condi¢des isotérmicas.

2.3.2 Balango material para o reator de mistura perfeita- CSTR

Neste tipo de reator presume-se que o contelldo do mesmo encontre-se
completamente misturado, tal que todas as propriedades do sistema séo uniformes ao longo
do reator (Hill, 1977; Levenspiel, 1974; Dunn et al., 1992). Portanto, a composicéo e a
temperatura do efluente do reator sdo iguais aquelas do seu contetido.

O balanco materia inicia-se pela delimitagdo do elemento de volume a ser
analisado, neste caso o volume total do proprio reator de mistura perfeita, conforme mostra
afigura (2.1). Antes da aplicacdo da equacdo de balanco material deve-se registrar que, no
caso do estado estacionario, o termo de acUmulo € igua a zero. Desta forma a equacdo

(2.1) pode ser simplificada:

Uo

Xo

Fso = UgSo s
Xt
- o .
Vr ( 'rS) st

v

. g

Figura2.1 Esquema do reator de mistura perfeita- CSTR
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ad axa de escoamento 6 ad axa de escoamentog &g axa de consumo dog

gdo componente S : _ gdo componente S : gcomponente Spela :

Cgue entrano : ~ Cquesaido : Creac20) dentro do :

Edlemento de volume g Eelemento devolume  Edlemento de volume
(2.3

Aplicando-se a equacéo (2.3) ao elemento de volume proposto na figura 2.1

obtém-se a equacdo (2.4) parao fluxo molar do reagente S:
Fo = Fy+(-1s)V, (2.4)

Ou em termos da conversdo final do sistema:

Fo = Foo(1-% )+(-15)V, (2.5)
FoX, = (-15)V, (2.6)
Ve _ X% 2.7
T ) (27)

Lembrando que o fluxo molar de entrada pode ser expresso em termos da

vazdo volumétrica e da concentracdo de entrada, a equacdo (2.7) pode ser rescrita como

segue:

_ (2.8)

Rearranjando a equacéo (2.8), obtém-se:

V, _ [SO] X;

t = U_O m (2.9



20

A equacdo (2.9) é uma representacdo genérica e ampla do balanco material
aplicado a um reator do tipo CSTR, sendo que essa equacdo € vélida independentemente se
o fluido reagente mantém, ou ndo, a densidade constante, bem como independe do fato da
corrente de alimentacdo estar, ou n&o, na mesma temperatura do fluido no interior do reator
(Hill, 1977).

Levenspiel (1974) demostrou que é possivel relacionar a concentracéo de

entrada e a concentracdo final de um reagente S, quando acontece mudanca de densidade,

por meio da equacdo (2.10):
S 1-x
s ] = — (2.10)
[s, ] 1+eg X,
onde es (fator de conversdo volumétrica) é dado por:
fo - in
& = Ty (2.112)

Desde que a reagéo aconteca com o fluido reagente mantendo sua densidade
congtante (ou sgja, es = 0), uma 6tima aproximagdo para reacdes em fase liquida, a equacdo

(2.10) pode ser rescrita como segue:

o 21

Substituindo a equacdo (2.12) na equacdo (2.9) obtém-se a equacéo de
projeto para um reator de mistura perfeita (CSTR), vdlida para fluido reagente de densidade

congtante, e em particular, reagdes em fase liquida:
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2.3.3 Balango material para o reator tubular ideal - PFR

Neste tipo de reator presume-se que 0 escoamento possa ser caracterizado
como sendo do tipo uniforme, empistonado, ou sgja ndo existe mistura dos elementos de
fluido na direcdo longitudinal ao escoamento (Levenspiel, 1974; Hill, 1977; Dunn et al.,
1992). Este modelo ideal de reator pode ser construido como uma sequiéncia de blocos de
elementos ou pistBes de fluido que movem-se & mesma velocidade. A mistura radia que
acontece dentro de cada pistéo € infinitamente répida de modo que ndo observa-se nenhuma
mudanca em termos de composicéo, temperatura e pressdo dentro do bloco de fluido (Hill,
1977). Entretanto as concentracdes de produtos e reagentes variam continuamente ao longo
do reator (Dunn et al., 1992).

A caracterizacdo matematica do reator tubular ideal pode ser feita a partir da
andlise de um elemento diferencial de volume que ocupe toda a secéo transversal do tubo,
conforme mostra a figura 2.2. Deste modo aplicando-se a equagéo (2.1) ao elemento
diferencia em questdo, considerando-se 0 caso de regime estacioné&rio e reacdo em fase

liquida, resulta a equagdo (2.14) para o fluxo molar de S:

Fso

F
S ;/ Ss Fs+dFs S
v - S+ds "
Uo

dl

| |
| |
(=0 /=L

Figura2.2 Esquema do reator tubular ideal - PFR simples.
Fo= (Ro+drg)+(-rs)av (2.14)

Ou, em termos da conversdo do e emento:

Ro= (R+d] R (2 x0)])+ (- 1) av (2.15)
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Feodxs = ( - Ig )dV (2.16)
O elemento de volume diferencial pode ser expresso como:
dv = Ad (2.17)
onde:
A - &reada secdo transversal do reator
dl - espessura do elemento diferencial.

A variagdo da conversdo no elemento diferencial pode ser obtida a partir da equacdo (2.12):

_ G (2.18)

Substituindo-se as equagdes (2.17) e (2.18) na equagdo (2.16) e
representando o fluxo molar em termos do produto da vazdo volumétrica pela concentracéo

de entrada, obtém-se:

% o
u, [S, ] & i—f]é = (-rg)Ad (2.19)
ou ainda:
ds A
- C u_()(.rs) (2.20)

gue rearranjando resulta:
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I (2.21)

A equagdo (2.21) pode ser reescrita em termos da variavel tempo espacial,

A L
= - —_d (2.22)

t
—( rs) = -1 di (2.23)

Como pode-se observar na figura 2.2 os limites de integracéo da equacéo
(2.23) devem tomar como referéncia os dados de entrada e saida do reator, de forma a

obter-se a equacdo de projeto do reator tubular:

S

< ds
t = - SO(-rs) (2.24)

2.3.4 Balango material para o reator tubular com reciclo

O balango material de um reator tubular com reciclo, tomando-se como
referéncia o elemento diferencial mostrado na figura 2.3, ndo difere em principio daquele ja
caculado para o elemento diferencia do reator tubular sem reciclo da se¢do anterior
(2.3.3). Entretanto, é primordial definir claramente as varidveis de entrada do elemento
diferencial, bem como os dados de entrada e saida do reator, de modo a obter-se uma
interpretacdo correta do balanco macroscopico que conduz a equacdo de projeto.

Antes de prosseguir € necessario definir o termo denominado razdo de
reciclo (R), pois 0 mesmo representa um parametro de projeto de extrema importancia no
caso dos reatores continuos com retorno de fluxo externo ou reciclo. Segundo Levenspiel

(1974), arazéo de reciclo pode ser expressa como segue:
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vazado volumétrica do fluido que retorna para a entrada do reator

vaz&o volumétrica do fluido que sai do sistema (2.25)

A avaliacdo do reator tubular com reciclo sera iniciada a partir da equacdo
(2.19), sendo necessario observar que o valor da vazdo volumétrica que entra no elemento
diferencial é dependente darazéo de reciclo.

Deste modo deve-se calcular inicidmente os valores de entrada e saida do
reator: vaz&o volumétrica (u,), concentracdo de entrada (S;) e concentracdo de saida (S).
Estas determinacdes estdo baseadas na andlise das correntes de fluxo do reator e na
aplicacdo do balanco material para o ponto (1) na figura 2.3. Os balangos sdo efetuados

considerando-se 0 regime estaciondrio e areacdo em fase liquida.

(=0 (=L

| ! J

| ]
FSO! SO FS]. ’ Sl
Xo,Uo (1) X1,Us ‘/ ES’ S Fs+ dFs \ 2 S”Xf‘
EO ! El g u=up S+dS Uf,Ef'

dl
< Ur v
Figura 2.3 Esquema do reator tubular com reciclo (R = ugr/ uf)
Em termos da vazéo volumétrica observa-se que:
u, = U, + Uy (2.26)

Mas ur pode ser expresso em funcéo da razéo de reciclo:

up = R u (2.28)
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Visto que as equacdes de balango referem-se ao regime estacionério e fluido

de densidade constante, a equagao (2.28) pode ser reescrita como segue:

up = Ru, (2.29)

u, = up(1+R) (2.30)

O balango material aplicado no ponto (1) com referéncia ao fluxo molar do

reagente S, conduz as expressdes apresentadas a seguir:

aeFluxo molar do reagenteo aeFluxo molar do reagenteo 031
S S que entrano ponto (1) g S Squesai noponto (1) @ (2:31)
(uo[si]rue[s]) = u[s] (2.32)

A partir da substituicdo das equacdes (2.29) e (2.30) na equacdo (2.32), obtém-se
(uo[s ]*uoR[s]) = uo(2+R)[S.] (2.33)

Rearranjando a equacdo (2.33) obtém-se uma expressdo para o céculo da

concentracdo de entrada no reator:

[s.] = s, (]1++i[ )S ] (2.34)

No caso da concentracdo de saida do reator [S], observa-se que ndo existe
variagdo entre os valores registrados logo apés a saida do reator e agueles correspondentes

as linhas de refluxo e de saida do sistema (figura 2.3). Isto deve-se ao fato de que no ponto
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(2) existe apenas uma divisdo de fluxos e ndo um processo de diluicdo ou concentragéo do
substrato remanescente.

A equagdo (2.19), quando austada ao elemento diferencia de volume
mostrado nafigura 2.3, fornece o seguinte resultado:

= (-r)Ad (2.35)

Q |- O

u[S]g[—S

Substituindo-se equacéo (2.30) na equacdo (2.35), encontra-se:

(1+R)[S]gd—s]§ = (-r)Ad (2.36)
gue rearranjando, resulta:
e 0

- (1+R) é(d?)é = uioou (2.37)

A equagdo (2.37) pode ser reescrita em termos da variavel tempo espacial,

tal que:
Fo<) o} A L
- 1+ R é : = — —d (2.38)
ﬂ Ug L
1+ R o 9 = L dl (2.39)
é )a L |

Integrando a equacdo (2.39) entre os limites S, e S, e usando-se a equagéo

(2.34), obtém-se a equacdo de projeto do reator tubular com reciclo:

) (2.40)
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Levenspiel (1974) mostra que a razéo de reciclo 6timo que conduz ao menor

tempo espacial, se existir, € dada pela solucéo da equacdo (2.41).

eet 9 Xs
m - 0 paa o= (1+R) o (2.42)
R (5] 9 (n) ™ |

1+R

Uma razéo de reciclo 6timo, solucdo da equacdo (2.41), existe no caso das
reacOes que apresentam maximo no gréfico da taxa de reacdo, rs, em funcdo da conversao,
Xs, COMO € 0 caso, por exemplo das reaces autocataliticas, ou “reagdes enzimaticas inibidas
pelo substrato”.

Conclusdo similar € apontada por Nielsen & Villadsen (1994). Estes autores
demostram que ndo existe reciclo 6timo quando a conversdo final desgjada for menor do
gue o valor de xs para atingir-se (-rs) wax. Neste ponto € importante observar que definido
o vaor da conversdo fina desgada, a expressdo (2.41) é funcdo somente da razdo de

reciclo (R).

2.3.5 Relacdo entre a cinética de reacédo, a configuracdo e o desempenho dosreatores

Moser (1991), andisando reagdes bioquimicas com cinéticas complexas
apresentando inibicdo pelo substrato e/ou produto, afirma que, geramente, os reatores
tubulares (PFR) apresentam desempenho superior aos reatores do tipo mistura perfeita
(CSTR) em situagdes tais como:

reag0es para as quais a concentracdo final de substrato aproxima-se do valor da
constante de inibicdo pelo substrato, Ks, especialmente aquelas que apresentam cinética
complexa com inibicdo combinada de produto e substrato;

reagOes para as quais a formagéo do produto desgjado exija tempo de maturacdo, por
exemplo producdo de biopesticidas a partir do Bacillus thuringiensis;

processos cuja cinética caracterize-se como de saturagdo com a necessidade de atas
taxas de conversdo, por exemplo, producdo e transformacdo de esterdides, tratamento de

aguas residuérias, etc.
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Ainda segundo Moser (1991), é possivel otimizar o desempenho de
biorreatores do tipo PFR, no caso de reagdes com cinética complexa com inibicdo
combinada pelo produto e substrato, utilizando-se para isto a andlise das caracteristicas da
cinética em questdo (figura 2.4 (@)). A técnica proposta consiste basicamente na
distribuicdo, ao longo do reator, da entrada do substrato e saida do produto, conforme
mostra afigura 2.4 (b).

Segundo Levenspid (1974) para sistemas de reatores associados em série a
obtencdo da eficiéncia maxima que conduz a0 menor tempo espacial, pode ser atingida,
desde que ponderadas as seguintes regras:

1. Para reagdes cuja curva de velocidade em fungdo da concentragdo cresce
monotonicamente, 0s reatores devem ser associados de modo que a concentragdo de
substrato:

a) sga mantida a mais ata possivel se a curva de velocidade versus concentracéo

apresentar a forma concava, como no caso dacinética (-r)) = k [§]", comn> 1.

b) sgia mantida a mais baixa possivel, se a curva de velocidade versus concentragdo
apresentar a forma convexa, como no caso da cinética (-ry) =k [S]", comn < 1.

2. Para reacOes onde observa-se um ma&ximo ou um minimo, o arranjo das unidades
depende da forma da curva, do nimero e tipo de reatores envolvidos, e da conversdo
desgjada, ndo existindo umaregrageral.

3. Qualquer que sgja a cinética e o tipo de reator a serem utilizados, a andlise da curva
inverso da taxa de reacdo versus concentracdo de substrato é uma boa técnica para se
determinar o melhor arranjo.

Segundo Laskin (1985) a eficiéncia do reator de mistura perfeita, quando
comparado ao reator tubular, € menos afetada pelo fendmeno de inibicdo pelo substrato.
Isto se deve ao fato que neste tipo de reator a concentragdo de substrato cai
instantaneamente para o valor final de saida desgjado (secéo 2.3.2). Por outro lado, jaque o
reator de mistura perfeita opera também na concentragao final de produto, a eficiéncia deste
tipo de reator é afetada fortemente pelo fendmeno de inibicdo pelo produto.

Levenspiel (1974), tendo em vista a minimizagdo do tempo espacial,
comparou um reator tubular com reciclo, um reator de mistura e um reator tubular smples,
para o caso de reagdes autocataliticas cléassicas, observando que:

para conversdes finais menores que a do ponto de velocidade maxima, um reator de

mistura é mais adequado que um reator com reciclo ou um reator tubular simples.
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Figura2.4 (a) Exemplo genérico de uma biocinética complexa com inibicgo pelo substrato
e produto; (b) Otimizagcdo operacional para reatores do tipo PFR proposta
por Moser (1991). h (P) - Velocidade de reagdo em fungdo da concentragéo

de produto (glicose + frutose). h (S) - Velocidade de reacdo em funcéo da
concentracdo de substrato.
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para conversdes finais maiores que a do ponto de velocidade maxima, um reator de
reciclo, com razéo de reciclo apropriada, é superior ao reator tubular, e este por sua vez
€ superior ao reator de mistura.
Cabe ressdltar que a frase “reacOes autocataliticas classicas’ refere-se aquelas reacdes
caracterizadas por uma velocidade inicial baixa que aumenta a medida que o produto é
formado (fator de ativagdo) até atingir um méximo, para entdo diminuir progressivamente
enquanto o reagente € consumido.
Para Dunn et a. (1992) o desempenho dos diversos tipos de biorreatores
esta intrinsecamente ligada a cinética da reacdo enzimatica. Um resumo das suas conclusdes
€ apresentado na Tabela 2.2, de forma que melhor desempenho significa menor volume do

reator para alcancar uma mesma conversao.

Tabela 2.2 Consideracfes cinéticas para a selecdo de um reator de menor volume. A
comparacao tem por base as mesmas condi¢fes de entrada e saida dos sistemas
analisados. Extraida de Dunn et al. (1992).

Desempenho comparativo

Tipode Reator batelada Reator tubular ou série Reator de
cinética dereatores CSTR mistura perfeita
- CSTR
Ordem zero Independe do tipo de | Independe do tipo de | Independe do
reator reator tipo de reator
Primeiraordem | O melhor O melhor Bom somente
para baixas
conversdes
Inibicdo pelo| Bom somente para|Bom somente para| O melhor
substrato baixas  concentragOes | baixas  concentraces
iniciais de substrato iniciais de substrato
Inibicdo pelo | O melhor O melhor Bom somente
produto para baixas

conversdes
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Monsan & Combes (1984) compararam a eficiéncia dos reatores de mistura
perfeita e tubular para a hidrélise enzimatica da sacarose, utilizando-se invertase imobilizada
em residuos da planta de milho. Estes pesquisadores concluiram que o reator tubular
empacotado ou de leito fixo € mais eficiente do que o reator de mistura perfeita.

E importante observar que do ponto de vista econdmico, a hidrolise
enzimatica da sacarose em escala industrial deve ser executada com solucbes de dta
concentracdo de substrato (Mansfeld & Schellemberger, 1987). Isto evita quaisquer etapas
de diluicdo ou concentracdo do produto final, o xarope de aglcar invertido (Monsan &
Combes, 1984).

2.4 Enzimas

2.4.1 Generalidades

A utilizagdo empirica de preparactes enziméticas na elaboracdo de alimentos
€ muito antiga. O coalho que utiliza-se na elaboracdo de queijos, por exemplo, foi citado na
lliada e na Odisséia, de Ulisses. Porém, somente em 1897 ficou claro que os efeitos
associados a certos materiais bioldgicos, como o coaho ou as leveduras, poderiam
individualizar-se em uma estrutura quimica definida, chamada enzima, possivel de ser
isolada, em principio, do organismo vivo global. Estas descobertas foram baseadas nas
experiéncias de Buchner (Bailey & Ollis, 1986; Lehninger et al., 1995).

O setor de insumos tem ofertado, nas Ultimas décadas, enzimas relativamente
puras e em grande variedade para a aplicacdo na indistria em geral. Os progressos
registrados na engenharia genética e na biotecnologia permitem prever o fornecimento
continuo de biocatalisadores com a atividade desegjada a precos razoaveis.

Tratando-se daindustria alimenticia 0 uso de enzimas apresenta uma série de
vantagens (Ottaway & Apps, 1986; Evangelista, 1992; Belitz & Grosch, 1992), além
daguelas ligadas estritamente ao fator econdmico ou tecnolégico. Os preparados
enzimaticos de forma geral aumentam a quaidade e a estabilidade dos produtos
alimenticios. A grande especificidade de atuacdo das enzimas evita 0 aparecimento de
reacOes laterais indesgjaveis. Pode-se trabalhar sob condicdes moderadas, especiamente de
temperatura, 0 que evita alteracdes dos componentes mais labeis do alimento. Do ponto de

vista da salde, pode-se considerar que as agles enzimaticas sdo, em Ultima instancia,
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naturais. Alids, as enzimas podem ser inativadas facilmente apds terem cumprido sua
missd0, incorporando-se ao resto das proteinas do alimento.

Entretanto, algumas consideragbes de seguranca devem ser observadas
(Robinson, 1991): os microorganismos utilizados para produzir enzimas, ndo devem ser
patogénicos, nem sintetizar toxinas, antibidticos, etc. Os microorganismos ideais sdo
aqueles com vasta tradicdo de uso nos alimentos, por exemplo leveduras de panificagcéo ou
fermentos lacticos. Também deve-se observar que os materiais de partida, 0 processamento
e a conservacdo do produto final devem estar de acordo com as préticas habituais da
indUstria alimenticia com respeito a pureza, auséncia de contaminantes, higiene, etc.

As enzimas utilizadas comerciamente dependem da indistria e do tipo de
acdo que desgase obter, sendo este um campo de aplicacdo em constante expansao.

Algumas aplicagdes de interesse comercial estéo registradas na Tabela 2.3.

Tabela 2.3 Algumas aplicagbes industriais das enzimas na industria alimenticia (dados
extraidos de Laskin (1985) e Belitz & Grosch (1992)).

Enzima Origem bioldgica Uso naindustria alimenticia
Glicose isomerase -Bacillus coagulans (Novo) Obtencdo de xaropes com 71% de
-Streptomyces olivaceus | solidos e ricos em frutose (42%), a
(Corning) partir do xarope glicosado com 50% de

Solidos produzido pela hidrdlise do

amido (95% glicose).

b-galactosidase -Aspergillus niger Hidrolise da lactose: obtencdo de

(lactase) -Saccharomyces lactis produtos destinados a0 uso por pessoas
sensiveis a lactose e melhoria do
processo fermentativo de producdo de

iogurtes e queijos.

Glucoamilase (1) e -Aspergillus niger (1) Hidrolise do amido para obtencdo de

a-amilase (2) -Bacillus cereus (2) xaropes com dta concentracéo de
glicose.

b-D-Fructofuranosidase | -Saccharomyces cerevisiae Hidrélise da sacarose para producdo

-Aspergillus niger de agucar invertido (frutose + glicose +

sacarose residua)
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Neste ponto € conveniente lembrar que um catalisador € uma substancia que
altera a velocidade da reacéo sem ser consumido nem produzido na mesma. Esta alteracéo
pode ser no sentido da aceleracédo, caso dos catalisadores positivos, ou retardamento, caso
dos catalisadores negativos ou estabilizadores. A catdlise bioldgica geralmente ocorre no
sentido da aceleracéo.

Para uma reacdo quimica reversivel, tem-se que a constante de equilibrio
(Key) € dada pelo quociente entre as constantes da reacdo direta e da reagdo reversa
Conforme Ottaway & Apps (1986) a constante de equilibrio é determinada pela diferenca

global em energia livre entre reagentes e produtos:

DGy = -RTIn (Keg) (2.42)

onde R éaconstante dos gases (1,987 cal/(gmolXK))

T é atemperatura absoluta (K)

As enzimas ndo sd0 excecdo a regra, que estipula que os catalisadores ndo
afetam o equilibrio da reacdo (Bailey & Ollis, 1986; Ottaway & Apps, 1986; Lehninger et
al., 1995). No entanto, a velocidade com que se chega ao equilibrio depende da energia de
ativagdo das vérias etapas envolvidas na reacdo (Segel, 1979; Ottaway & Apps, 1986;
Belitz & Grosch, 1992; Lehninger et al., 1995). Como pode ser observado na figura 2.5, na
reacdo ndo catalisada ha uma grande barreira energética entre os produtos e os reagentes,
a0 passo que a catdlise reduz bastante a energia de ativacao. |sto acontece porgue a catélise
fornece um caminho aternativo para que a reagdo aconteca e para 0 qual as barreiras
energéticas das etapas envolvidas € menor do que na reacdo ndo catalisada (Russel, 1994;
Lehninger et al., 1995).

As enzimas sdo os catalisadores mais eficientes conhecidos, acelerando as
velocidades de reacgo por fatores de 10° a 10" (Ottaway & Apps, 1986) ou ainda até 10
(Lehninger, 1995). A Tabela 2.4 apresenta aguns exemplos de valores de energia de
ativacdo, de seu decréscimo pelo uso de catalisadores quimicos ou enzimas e as velocidades

de reacdo relativas.
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Figura2.5 Acdo do catalisador sobre a barreira energética da reagéo
(extraido de Russel, 1994)

Tabela 2.4 Exemplos de atividade de diversos catalisadores quimicos e enziméticos
(extraida de Belitz & Grosch, 1992).

Reacdo Catalisador Energia de ativagéo VReL(25°0)
(k3*mol™)
Nenhum 75 1
H,0, ® H,0 + %0, 1° 56,5 ~2,140°
Catalase 26,8 ~3,50°
Caseina+ nH,O® H* 86 1,0

(n+1) peptideos

Tripsina 50 ~2,140°
Sacarose + H,O ® H* 107 1,0
glicose + frutose
Invertase 46 ~5.6x0"
Nenhum 150-270 1,0
Acido linoléico + O, Cu™ 30-50 ~10°

® hidroperoxido de

&cido linoléico

Lipooxigenase 16,7 ~10’
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Além disso, as enzimas exibem uma alta especificidade, isto é, sdo seletivas
para um sO substrato ou um grupo de substratos, discriminando muito bem entre substratos
de estruturas similares (Belitz & Grosch, 1992).

Com excecdo de um pegueno grupo de moléculas de RNA com
propriedades cataliticas (Lehninger et a., 1995), todas as enzimas sdo proteinas de modo
gue a atividade catdlitica das enzimas depende de todos os fatores que afetam a
conformacdo das proteinas. A atividade enzimética € invariavelmente afetada pela
desnaturacéo da enzima e pode ser totalmente perdida pela modificagdo de uma s6 cadeia
latera de aminoacido. Assim, as estruturas protéicas primaria, secundaria, tercidria e
quaternéria das enzimas s30 essenciais para 0 exercicio da atividade catalisadora (Lehninger
et al., 1995).

Segundo Lehninger et a. (1995), dois principios fundamentais e inter-
relacionados fornecem uma explicagdo geral de como as enzimas trabalham. Primeiro, a
forca catalitica das enzimas é derivada da energia livre liberada na formacdo das mltiplas
ligagOes fracas e interagdes que ocorrem entre a enzima e o substrato. Esta energia de
ligacdo prové tanto especificidade quanto catadlise. Segundo, as interacOes fracas atingem o
estado 6timo no estado de transicdo da reacdo; os sSitios ativos das enzimas sdo
complementares ndo aos respectivos substratos em s, mas aos estados de transicdo das
reacOes que elas catalisam. Este modelo contrapbe-se a conhecida hipétese chave-fechadura
essencialmente porgue elimina a possibilidade de confusdo quando pensa-se em uma enzima
totalmente complementar a seu substrato, visto que teoricamente isto poderia levar a uma
enzima de pouca eficiéncia, conforme pode ser observado da figura 2.6. A hipltese da
complementaridade da enzima ao estado de transicdo pode ser provada para alguns casos
conforme mostra Ottaway e Apps (1986).

Consegiientemente, pode-se afirmar que a energia empregada para a catalise
enzimatica é derivada das interacdes fracas entre o substrato e a enzima. Essas ligactes
podem ser de diversos tipos. pontes de hidrogénio, forcas de van der Waals, interacOes
hidrofébicas e i6nicas. O sitio enzimético € estruturado de tal forma que muitas dessas
interagdes somente acontecem no estado de transicdo da reagéo, gerando a estabilizagdo do
mesmo (Lehninger et al., 1995). A energia de ligacdo contida nas numerosas interagcdes
fracas entre a enzima e o substrato, quando consideradas globalmente, possuem uma

energia disponivel substancial, que pode explicar a aceleracdo da velocidade de reacdo
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(Lehninger et al., 1995). A necessidade de muiltiplas ligacGes é uma das razdes que explicam
0 grande tamanho das enzimas. Em geral, a enzima é muito maior do que o substrato:
tipicamente, as enzimas tém pesos moleculares na faixa de 10* a 10° e os substratos na faixa
de 10* (Ottaway & Apps, 1986). No caso de enzimas que agem sobre polimeros como
proteinas ou carboidratos, a enzima liga-se apenas a uma regido limitada do substrato
(Ottaway & Apps, 1986).

Sem enzima

Sl.lhstrato Estado de transigao Produtos
(bastdo de metal) (bastio dobrado). (bastdo partido)

(a)

Enzima 1 tar ao substrato

Figura 2.6 Uma enzima imaginéria (bastonase) € projetada para catalisar a quebra de um
bastéo de ferro (substrato). ( a ) Para quebrar o bastdo deve-se, primeiro,
dobr&lo (estado de transicdo). (b ) Uma enzima com cavidade magnetizada e
com estrutura complementar ao bastdo tende a estabiliz&lo, de modo que
qualquer tentativa de dobré-lo implica na oposicéo da estrutura da enzima. (C)
Uma enzima complementar a0 estado de transicdo continua a apresentar
afinidade pelo bastdo, entretanto sua estrutura facilitara a deformacdo do
bast&o, resultando em catélise da reacdo. Extraido de Lehninger et a. (1995).

Deste modo, a energia de ligacéo proveniente das interacdes fracas presentes

no complexo enzima-substrato, pode ser utilizada para (Segel, 1979; Bailey & Ollis, 1986;
Ottaway & Apps, 1986; Lehninger et al., 1995):

Compensar termodinamicamente qualquer tensdo, ou distor¢do, que o0 substrato precise

sofrer parareagir;



37

Baixar a entropia do substrato, fendbmeno este que consiste em manter os substratos na
orientagcdo prépria para a reacdo, pois colisdes produtivas entre as moléculas em solugdo
podem ser raras,

Provocar uma mudanca conformacional na enzima, o chamado mecanismo de gjuste
induzido, de modo a formar novas interacdes fracas no estado de transicdo ou orientar
grupos funcionais da enzima para catalisar a reacdo, aumentando ainda mais a forca
catalitica da enzima;

Retirar a capa de solvatacdo que envolve e guda a estabilizar a maior parte das
biomoléculas em solugdo aquosa.

Entretanto para Belitz & Grosch (1992), a formagdo do complexo enzima-
substrato pode ser explicada, tanto pela classica hipétese da chave-fechadura, como pela
hipétese do gjuste induzido (mecanismo postulado por Koshland em 1958). Porém, esses
mesmos autores para justificar as causas da atividade enzimética recorrem a hipotese da
complementaridade ao estado de transicdo que também foi utilizada por Lehninger et al.
(1995) e Ottaway & Apps (1986). A grande diferenca entre estas duas Ultimas referéncias e
Belitz & Grosch (1992) € que para os primeiros, o fendmeno do guste induzido é antes de
mais nada um dos mecanismos alternativos da catélise enzimética e que sdo utilizados apds
aformacdo do complexo enzima-substrato.

Outros mecanismos cataliticos, incluindo a catdlise acido-base gera, a
catdlise covalente e catalise por ion metdlico, podem ser analisados nas obras de Lehninger
et a. (1995) e de Belitz & Grosch (1992).

2.4.2 Cinética e propriedades cataliticas das enzimas

O estudo das velocidades de reacdo e como elas mudam em resposta a
alteracbes nos parametros experimentais € conhecido como cinética. Esta € a maneira mais
antiga de estudo dos mecanismos enziméticos e que continua muito Util hoje em dia. De
fato, a modelagem de bioprocessos requer a entrada de dados cinéticos confiaveis (Dunn et
al., 1992).

Dados experimentals baseados no estudo das velocidades iniciais de reacéo
permitem a determinacdo de algumas das propriedades cataliticas da enzima envolvida no
processo. Essas propriedades incluem a atividade da enzima em fun¢do do pH e da

temperatura, bem como a influéncia da concentracdo de substrato na atividade.
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Por outro lado, os dados experimentais baseados no curso tota da reacéo,
ou sgja, desde conversdo inicial zero até dtas conversdes sdo a base para 0 guste do
modelo cinético concebido a partir de uma proposta de mecanismo para a reacdo
enziméatica.

A obtencdo do modelo cinético que resulta numa representacéo matemédtica
da velocidade de reacdo, a partir do mecanismo proposto, baseiase em uma das seguintes
técnicas:

hipétese do equilibrio rapido: assume que as reactes reversiveis do mecanismo estdo em
equilibrio.
hipbtese do estado estacioné&rio: assume que o0s intermediarios relativos tém
concentragdes aproximadamente constantes.
Detalhes sobre as bases e limitagdes de cada uma destas hipéteses podem ser analisadas na
obra de Segel (1975).

A partir deste ponto a abordagem tedrica focalizara os resultados
observados especificamente para a enzima invertase, em especial para aqueles obtidos por
Bergamasco (1989) e Berti (1996) que constituem a base dos parametros experimentais

utilizados na presente dissertacéo.

2.4.2.1 M ecanismo e modelo cinético derivado para a hidrélise enzimatica da sacar ose

Bergamasco (1989) partindo do modelo de mecanismo proposto por Bowski

et a. (1971) para a reagd@o de inversdo da sacarose, agregou um termo relativo a inibicéo

pelos produtos da reacdo (glicose e frutose), propondo 0 seguinte mecanismo:

Ky Ko
E+S «— ES+W ——E+P
K.
+ +
S S P
K3 K3 K5 K5 KG KG
K4
SE + S &—= SES EP

K.
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Observe-se que P € a concentragdo do produto que engloba a frutose e

glicose.

A partir deste mecanismo e aplicando-se 0 méodo do equilibrio rapido,

pode-se escrever as constantes de equilibrio para as reagdes envolvidas no processo

(equacdes 2.43 a 2.48):

K

1
E+S «——® ES
K.

1

- K [ ES]
© T KT el

K
ES+W— 3 E+P

Ks
E+S «— SE
K
« = Koo [sE]
<~ [els)
K
ES + S <:52 SES
Kas
o - Ko _ [sEs]
TR [es][s]
K
SE+S4—_42 SES
K.
o - Ki_ [ sEs]
T k. T [E]TS)
Ke
E+P & EP

Ke

(complexo ativo)

(2.43)
(formaco do produto)
(complexo inativo)

(2.44)
(complexo inativo)

(2.45)
(complexo inativo)

(2.46)

(complexo inativo)
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K

=T e -
el _ K, Es][w] (2.48)
E, | E]+[ES]+| sE] +[ SES]+| EP]

Combinando-se as equacdes obtidas pelo método do equilibrio rgpido
((2.43) a (2.47)) , pode-se substituir os termos referentes as concentragfes dos diversos
complexos na equacdo (2.48), em funcdo das varidvels passiveis de quantificacéo, de modo

que:

Pl <.k [€][s][w]

E, [E]+K[E][S]+K.[E|[S]+KsK;[E][S] +K:[E][P]
(2.49)

Rearranjando a equacéo (2.49), obtém-se:

de] . rereles]w
dt 1+KS[S]+Kt[S]+KSK;[S]2+K’P[P] (2:50)
[P] = d+[s,] - [S] (2.51)

sendo que avariavel d representa a concentracdo inicial de produto.
Definindo:

a = K,Kq (2.52)
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b = Kg+K, (2.53)
c = KgK; (2.54)
d = K; (2.55)

e substituindo-se na equacdo (2.50), obtém-se:

de] _  ds] _ a[ €] [s][w] 256
0 dt 1+(b-d) [s]+c[s] +d[s,]|+dd (250

A equagdo (2.56) representa o modelo cinético da hidrélise enzimética da sacarose.
A concentracdo da enzima na hidrolise em reator batelada decai na forma de

umareacdo paralela e independente de 12 ordem:
[E] = [E,] ed(-kqt) (2.57)

Por isso, Bergamasco (1989) que usou um reator batelada, substituiu na equacéo (2.56) a
equacdo (2.57), afim de levar em conta a desnaturacéo térmica da enzima. Isto permitiu um
melhor gjuste do modelo aos dados experimentais obtidos no seu trabalho. Entretanto, é
importante observar que a equacdo (2.57) ndo é vdlida para o caso de um reator de mistura,

como sera apresentado na secéo 3.3.2.3.
2.4.2.2 Atividade de enzima invertase em funcdo do pH e da temperatura

Geralmente, as enzimas sdo ativas em uma faixa restrita de pH e na maioria
dos casos existe um pH 6timo definido que pode, contudo, depender de outras condicbes de
ensaio, como temperatura, concentracdo de substrato, forca idnica e natureza do tampéo
(Ottaway & Apps, 1986).

Ta efeito deve-se as variagcbes do estado de ionizacdo da enzima, dos
substratos ou do complexo enzima-substrato, a medida que o pH varia. Em geral, apenas

uma forma ionica de enzima livre e do substrato combinam-se para formar o complexo
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enzima-substrato e apenas uma forma idnica deste complexo sofre a reacéo catalitica para
formar produtos (Segel, 1979).

Em uma faixa estreita de pH, tais efeitos geralmente sdo reversiveis, mas a
exposicdo a condicles fortemente acidas ou alcalinas, fora da faixa 6tima, pode levar a
desnaturacéo irreversivel da enzima (Lehninger et al., 1995).

Dados apresentados por Bergamasco (1989) mostram que a atividade
méxima especifica para a enzima invertase, baseada em dados de velocidade inicial de
reacdo, encontra-se na faixa de pH entre 4,5 e 5,5, independente da concentracdo do
substrato e do tipo da solugdo tampdo. Ainda segundo este pesquisador, a temperatura na
gual a enzima apresenta maxima atividade, para praticamente todos os valores de pH
analisados, foi 55 °C. Nesta temperatura a maxima atividade foi registrada em pH 5,0,
atingindo um valor de 409,6 Unidades/mg proteina, enquanto a 35 °C e mesmo pH foi de
207,2 Unidades/mg proteina, portanto, da ordem de 2,0 vezes menor que a 55 °C.

Mansfeld et a. (1991) determinaram que, para a enzima invertase
(proveniente de Saccharomyces cerevisiae - E.C.3.2.1.26) na forma solavel, o pH 6timo é
5,0. Os resultados apresentados também mostram que, a enzima invertase possui uma boa
estabilidade diante da faixa de pH compreendida entre 4,0 e 5,5. As condi¢bes dos ensaios
referem-se a incubagdo da enzima pelo periodo de 24 h a 30 °C, utilizando como solucéo
tampdo acetato de sddio 0,025 M. Estes pesquisadores afirmam que a temperatura étima
para a enzima na forma soltvel € 60 °C, porém ndo deixam clara a metodologia utilizada
nos ensaios que normalmente afeta este tipo de resultado.

Monsan & Combes (1984) determinaram que, para a enzima invertase fixada
em residuos da planta do milho (particulas com didmetro = 8 mm), o pH étimo esta4
localizado entre 4,1 e 4,6. Os ensaios foram redizados em um reator continuo (tipo
tubular), com tempo de residéncia de aproximadamente 132 min, sendo a temperatura
fixada em 53 °C e a concentracdo de substrato de 69,4% (p/p). Também determinou-se que,
a maxima produtividade ([S]con/t reator), para qualquer que segja a conversdo desgjada, é
atingida a 55 °C. Nos testes foi utilizado um reator de 0,1 L (tipo tubular), com pH gustado
em 4,5 e concentracdo de substrato 2,0 mol/L. Sendo que a variagdo nas taxas de conversao
foram obtidas pelo controle da vazéo de alimentacéo.

Godbole & et a. (1990) determinaram que, para a enzima invertase (grau
comercial) imobilizada em residuos de linha de algodéo, o pH 6timo é 4,6. Os ensaios foram

realizados para um periodo total de incubacdo de 8 h, utilizando uma solucdo de acido
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benzdico para gjuste do pH, sendo a temperatura fixada em 25 °C e a concentracéo de
substrato utilizada de 80% (p/v).

Hasal et a. (1992) afirmam que, para células de leveduras Saccharomyces
cerevisiae imobilizadas por meio de floculagdo (polietilenoimina e glutaraldeido - técnica
RSP), o pH 6timo € 4,6. Sendo que, segundo estes autores, pode-se operar com valores de
pH de até 5,5, sem observar-se perdas significativas de atividade enzimatica. Isto coincide
com os resultados obtidos por Bergamasco (1989) para a enzima invertase, na forma
soluvel, nessa faixa de pH.

Belitz & Grosch (1992) registram que para a enzima invertase, originaria do
tomate, o pH 6timo € 4,5.

E importante lembrar que, os ensaios que levam aos valores 6timos de pH e
temperatura, quando conduzidos isoladamente da andlise da estabilidade da enzima, podem
ndo refletir a redidade das melhores condices de reacdo para periodos de tempo mais
longos (Segel, 1979).

Resultados de outros pesquisadores, que podem servir como referéncia no

caso da enzima invertase, foram coletados e reproduzidos por Bergamasco (1989).

2.4.2.3 Estabilidade térmica da enzima invertase

Em geral, a velocidade das reacdes enzimaticas aumenta com a temperatura.
Contudo, a medida que se eleva a temperatura, dois efeitos ocorrem simultaneamente: (i) a
taxa de reacéo aumenta, devido ao aumento da atividade molecular da enzima (fendbmeno de
renovagdo dos sitios cataliticos) (Ottaway & Apps, 1986); e (ii) a estabilidade da proteina
decresce devido ao aumento da taxa de desnaturacéo térmica da enzima (Segel, 1979). Por
este motivo, um tragado da velocidade de reacdo em funcdo da temperatura pode parecer
passar por um maximo (Segel, 1979), sugerindo uma temperatura 6tima. Este conceito tem
um valor limitado porque, como mostra Berti (1996), a temperatura 6tima depende da
duracdo e das condigbes em que foi realizado o ensaio. Com 0 aumento da temperatura, a
velocidade inicial sempre aumenta, mas em altas temperaturas a velocidade média da reacéo
cal rapidamente por desnaturacéo.

Deste modo a temperatura étima sd aparece, ho grafico da velocidade inicial

de reacdo em funcéo da temperatura (ou atividade relativa versus temperatura), quando a
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velocidade de reacéo € deduzida de medidas de concentracéo de produto apds um intervalo
fixo de tempo, para o qual a desnaturacéo térmica é significativa.

Isto conduz a proposicéo de ensaios de incubacdo térmica da enzima, como
aqueles utilizados por Bergamasco (1989), que permitem determinar a estabilidade da
enzima em funcéo da temperatura, fornecendo uma visdo melhor do comportamento da
atividade catalitica da enzima em funcdo da temperatura ao longo do tempo.

Os resultados apresentados por Bergamasco (1989) demostram a baixa
estabilidade térmica da enzima invertase quando incubada a altas temperaturas, fato este
gue inviabiliza sua utilizagdo por um longo periodo de tempo. A partir dos dados
apresentados pelo pesquisador conclui-se que a utilizagdo de temperaturas entre 50 °C e 55
°C, onde a enzima apresenta uma atividade relativamente ata e boa estabilidade térmica,
fornece maiores indices de produtividade na reagdo de hidrolise da sacarose. O indice de
produtividade, neste caso, é definido como a razéo entre a massa de produto produzido e a
massa de enzima utilizada

Godbole et a. (1990) realizaram ensaios de estabilidade térmica para a
invertase imobilizada em residuos de linha de algodéo sob diversas condicoes:

invertase imobilizada incubada em &gua pura a 50 °C e a 55 °C;

invertase imobilizada incubada em solucdo de sacarose 80% (p/v) a 50 °C e a 55 °C,
sendo que o tempo de incubagdo variou entre 7 e 15 dias para a enzima incubada em agua, e
entre 30 e 90 dias para a enzima incubada na solucdo de sacarose. Os resultados obtidos
pelos pesguisadores em questdo indicam que, para enzima imobilizada incubada em solugéo
de sacarose, a temperatura 6tima é 55 °C. Godbole et a. (1990), também estudaram a
estabilidade da enzima na forma solivel (ndo imobilizada), incubada em &gua, observando
que a mesma é completamente inativada em 8 h na temperatura de 50 °C. N&o existe dados
no trabalho que indiqguem em qual pH foram realizados 0s ensaios.

Os resultados de Godbole et a (1990) também mostram que a enzima
invertase possui maior estabilidade térmica na presenca do substrato. Segel (1979) ja
afirmara que, € um fato freqliente o substrato proteger a enzima do processo de
desnaturacao térmica.

Mansfeld et a. (1991) mostram aguns resultados sobre a andlise da
estabilidade térmica da enzima invertase, porém os mesmos sao graficados em termos da
atividade relativa referenciada individualmente a cada temperatura avaliada. Os dados

gréficos apresentados permitem apenas afirmar que, para uma temperatura superior a 60 °C,
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a enzima perde sua atividade rapidamente em funcdo do tempo, enquanto para temperaturas
inferiores a 60 °C, as perdas de atividade ndo superam 20% do valor original apresentado
pela enzima. As condicdes nas quais foram realizados 0s ensaios ndo sdo apresentadas de

modo univoco e claro.
2.4.2.4 Energiade ativacdo da reacdo de hidrolise da sacarose

A partir da teoria do estado de transicdo, uma expressao pode ser derivada
para relacionar a magnitude da constante de velocidade a energia de ativacdo (Lehninger et
al., 1995; Segel, 1979; Bailey & Ollis, 1986):

v = Arexpgae- E%Q,T% (2.58)

onde A - constante de Arrhenius
E. - energia de ativagéo
R’ - constante dos gases (1,987 cal/(gmol X))
T - temperatura absoluta (K)
v - velocidade inicial de reacéo

A partir da equacéo (2.58), pode-se afirmar que, para um valor de A, fixo, uma energia de
ativagdo mais baixa conduz a uma velocidade de reagdo mais alta e vice-versa.

Para um pH fixo, pode-se determinar o valor da energia de ativacdo da
reacdo, gjustando-se a equacao (2.58) aos dados de velocidade inicial de reagdo em fungéo
datemperatura.

Bergamasco (1989) determinou que a energia de ativacdo da hidrélise da
sacarose, catalisada pela enzima invertase, era praticamente constante para a faixa de pH
compreendida entre 5,0 e 5,5. Fora deste intervalo o valor da energia de ativacdo é
dependente das condicBes de pH sob as quais é conduzida a reacdo de inversdo. Na
condicéo de pH igual a 5,0 os resultados apresentados indicam uma energia de ativagéo de
aproximadamente 29 kJ/mol.

Mansfeld & Schellemberger (1987) efetuaram testes para a determinacéo da

energia de ativacdo, registrando para a invertase nativa (soltvel), um valor igua a 32,2
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kJmol. Os ensaios foram realizados para a faixa de temperatura entre 25 °C e 60 °C, com
concentracdo de substrato 0,877 mol/L e pH igual a 4,5.

Hasal et a. (1992) imobilizaram células da levedura Saccharomyces
cerevisiae através de uma reacao tipo floculagdo, determinando a energia de ativacdo como
sendo igual a 36,2 + 5 kJmol.

2.4.2.5 Energia de desativagdo térmica da enzima invertase

Utilizando-se dos resultados obtidos nos ensaios de estabilidade térmica €
possivel determinar-se o perfil de desnaturagdo térmica da enzima, sendo necessario
lembrar-se que, a atividade enzimética é diretamente proporcional a quantidade de enzima
ativa (Dixon & Webb, 1979):

[E]

—ﬂ 2.59
]~ A e

onde:

[Eq] - concentracdo inicial da enzima ativa

[E ] - concentragdo da enzima ativa num determinado tempo t

Ain - atividade enzimética residual observada no reator, apds um certo periodo de incubacéo
daenzima.

A, - atividade enzimética inicial observada no reator, no instante zero de incubaco da

enzima.

Admitindo-se que a reacdo de desnaturacdo térmica da enzima (ry) € uma

reacdo de primeira ordem (Chaplin & Bucke, 1992):

r, = - ke E] (2.60)

0 balango material em relagdo a enzima, para um reator batelada, conduz a equagéo (2.61);

gue € a mesma utilizada por Bergamasco (1989):

[E] = [E]ewm(-Kkat) (2.61)
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onde:
t - tempo de reacdo.

kq - constante de desnaturacéo da enzima em uma determinada temperatura

A relacdo entre a atividade inicial e a residua num determinado tempo €,

portanto, obtida da combinagdo das equacdes (2.59) e (2.61), de modo que:
A, = A% ep(-kyt) (2.62)

Consequentemente, tomando-se o0s dados de atividade residual da enzima em
funcdo do tempo de incubacdo, coletados para a determinacdo da estabilidade térmica,
graficase In (Ai/ Ai) em funcdo do tempo, e obtém-se o valor da constante de
desnaturacéo (kg) para uma determinada temperatura que corresponde ao coeficiente
angular da equacéo dareta gjustada.

Obtido o valor da constante de desnaturacéo (kq), para vérias temperaturas e
admitindo-se que, sendo uma reacdo de primeira ordem, a desnaturacdo térmica da enzima

também obedeca a equacdo de Arrhenius:

k, = Kk expae Eq9 (2.63)
d € RTo

onde:
Eq - energiade desnaturacéo térmica da enzima

k4 - fator pré-exponencial

Logo, o vaor da energia de desnaturacdo térmica pode ser determinado a
partir do coeficiente angular da reta gjustada no gréfico de In (kg) em funcdo do inverso da
temperatura absoluta.

Outra caracterigtica importante da estabilidade da enzima, € o tempo de
mela-vida (ty2), que representa o tempo necessario para que a atividade sga reduzida a

metade do seu valor inicial num determinado conjunto de condi¢des operacionais. Visto que
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a atividade decresce de acordo com a equacdo (2.62), o tempo de meia-vida € inversamente

proporcional a constante de desnaturacao:

In 05 0,693
t, = = (2.64)
12 _ kd kd

Bergamasco (1989) determinou que, para a faixa de temperatura
compreendida entre 55 °C e 65 °C, o valor da energia de desnaturacdo térmica € 271,54
kJmol. O tempo de meia-vida correspondente as temperaturas de 55 °C , 60 °C e 65 °C séo
respectivamente 13,9 h, 1,8 h e 30 minutos, indicando que o melhor aproveitamento da
atividade enzimética d&-se em temperaturas abaixo de 55 °C. A Tabela 2.5 apresenta 0s

dados referentes a constante de desnaturacéo térmica determinados pelo pesquisador.

Tabela2.5 Constante de desnaturacdo térmica em funcéo da

temperatura. Extraido de Bergamasco (1989).

T(°C) ke (H)
55 0,0499
60 0,3849
65 1,3082

2.4.2.6 Estabilidade operacional da enzima invertase

A estabilidade operaciona da enzima é de extrema importancia do ponto de
vista industrial, pois a mesma retrata 0 comportamento da atividade enziméatica sob as
condi¢Oes operacionais do biorreator. Esses estudos baseiam-se na avaliagdo do curso da
reacao para um longo periodo de tempo.

Bergamasco (1989) determinou a estabilidade térmica operaciona da
invertase a 55 °C e pH 5,0, incubando-a pelo periodo de 36 h em uma solucdo com

concentracdo de sacarose de 5% (p/v), obtendo os seguintes parametros.
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k, = 00468 h'*

= 14,28h
t y 28
Observe-se que os valores obtidos a partir do teste de estabilidade térmica
(secéo 2.4.2.5) sdo da mesma ordem de grandeza dagqueles reproduzidos nesta segdo para a

estabilidade operacional.

2.4.2.7 Influéncia da concentracéo de substrato

A figura 2.7 mostra a curva gque representa a relagdo entre a concentragcéo de
substrato e a velocidade inicial de reacdo para algumas enzimas. O formato desta curva
evidencia o efeito de ativagdo que o aumento de substrato provoca na velocidade inicial de
reacdo (Bailey & Ollis, 1986). A forma hiperbdlica desta curva pode ser expressa
matematicamente pela equacdo de MichaelisMenten, obtida por estes pesquisadores
partindo da hipotese basica de que, nas reagdes enzimaticas, 0 passo limitante da velocidade
de reacdo € a quebra do complexo enzima-substrato para formacdo o produto (Lehninger et
al., 1995).

Taxa de reagdo

Concentracéo Substrato

Figura 2.7 Comportamento da taxa de reacdo em funcdo da concentracéo de
substrato para enzimas que gjustam-se a equacao de Michaelis - Menten
(Extraido de Bobbio & Bobbio, 1995b).
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Entretanto algumas vezes, observa-se que, a partir de uma determinada
concentracdo de substrato, a velocidade de reacdo tende a diminuir (Ottaway & Apps,
1986), conforme mostra a figura 2.8. Este fendbmeno € conhecido como inibicdo pelo
substrato (Bailey & Ollis, 1986). Como pode ser observado na figura 2.8, a velocidade de
reacao passa por um maximo quando a concentracdo de substrato é incrementada. Portanto,
guando a concentracdo inicial de substrato, para uma reacdo enzimatica com estas
caracteristicas, for superior ao valor para o qual v = Vs, 0 decréscimo na concentragcdo de
substrato, devido ao seu consumo durante a reacdo, provocara um aumento na velocidade
de reacdo. O fator autocatalitico presente neste tipo de cinética de inibicéo pelo substrato,
tem importante papel no comportamento dos biorreatores (Bailey & Ollis, 1986; Dunn et
al., 1992). Observe-se que o fator ativador deste tipo de autocatdlise difere daquele
apresentado na segdo 2.3.5.

HipGteses sobre os provaveis mecanismos de acdo envolvidos na inibicéo
pelo substrato sdo citados por Ottaway & Apps (1986) e Berti (1996).

Taxa de reagdo

Concentracéo Substrato

Figura 2.8 Comportamento da taxa de reacdo em funcdo da concentracéo de

substrato para enzimas que apresentam inibicdo pelo substrato.

A hidrélise enzimética da sacarose apresenta um comportamento tipico de
inibicdo pelo substrato conforme mostram Bowski et a. (1971), Geankoplis et al. (1987),
Bergamasco (1989) e Mansfeld et a. (1991), sendo que os dados de Bergamasco (1989)

indicam que a velocidade inicial de reacdo atinge um valor maximo para[S,] » 0,400 mol/L
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(55 °C e pH 5,0). Para Geankoplis et a. (1987) o valor maximo da velocidade de reacédo
acontece para[S] = 0,260 mol/L (25 °C e pH 5,0).

Para que o modelo cinético da inversdo da sacarose, obtido na segdo 2.4.2.1,
possa ser incorporado as equacfes de projeto dos diversos biorreatores, é necessario
determinar-se 0s parametros cinéticos do mesmo (a, b, ¢ e d). Os pardmetros a, b e ¢
usualmente sdo obtidos a partir das medidas de velocidade inicial da reacdo em funcdo da
concentracdo de substrato, para determinadas condic¢des de pH, temperatura e concentragéo
de enzima, enquanto a determinacéo do parametro de inibicdo pelo produto, esta baseada na
andlise de dados do curso total de reacdo, sob condicBes fixas de temperatura, pH e
concentracdo de enzima.

Consegiientemente, o célculo das constantes cinéticas a, b e ¢, envolvidas na
equacdo (2.56) pode ser feito a partir da cinética proposta por Bowski et a. (1971), que

descreve a reagdo de hidrélise da sacarose, em termos da velocidade inicial de reacdo,

segundo a equacdo (2.65):
Lol s ale][w][s] e
t dt 1+b[s]+¢[s]

Deste modo, definindo-se:
y = [E][w][s]= (2.66)
e combinando-se as equagdes (2.65) e (2.66) obtém-se:

y = §4r2[5]+§[s]2 (2.67)

gue representa uma funcdo de 2° grau navariavel [S].
Berti (1996), a partir dos dados de velocidade inicia obtidos por Bergamasco
(1989), efetuou 0 gjuste da equacdo (2.67) pelo método dos polinbmios ortogonais,

determinando os parametros cinéticos apresentados na Tabela 2.6.
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Tabela 2.6 Par@metros cinéticos das equacdes (2.56) e (2.65)
para[E] = 0,00099¢/L; pH =5,0e T =55°C.

Parametro Valor/Unidades
a 1,9297 L?/ (g xmol xh)
b 10,1456 L / mol
c 4,8190 L*/ mol®

2.4.2.8 Influéncia da concentracéo de produtos

De forma andloga ao substrato, também o produto formado na reacdo pode
aterar a velocidade de reacdo, quando presente em concentragOes relativamente altas
(Ottaway & Apps, 1986).

Geankoplis et al. (1987) avaliaram o modelo de Bowski (1971), a partir de
dados experimentais sobre a hidrélise enzimética da sacarose, pelo método do curso total
de reacdo. As condigdes dos testes experimentais foram 25 °C e pH 5,0, sendo que [S] foi
fixado em dois valores 132,9 mmol/L e 398,4 mmol/L. Estes pesquisadores demostraram
gue o modelo de Bowski falha na predicéo dos dados experimentais para a regido de altas
conversdes, pois o efeito da inibicdo pelo produto na atividade enzimatica torna-se
significativo quando ha atas concentragdes de produto. E importante observar que nas
experiéncias conduzidas por estes pesquisadores conversdes acima de 90% sdo atingidas em
tempos abaixo de 140 minutos, portanto a desnaturacdo térmica ndo € téo significativa. Os
resultados apresentados por Geankoplis et al. (1987) acima citados indicam que Ks = 1,753
mol e Kp = 0,0929 mol, ou sgja Ks é aproximadamente dezenove vezes maior do que Kp.
Isto significa que a inibicdo pelo produto € mais representativa do que a inibicdo pelo
substrato.

Bergamasco (1989) concluiu que o modelo de Bowski, mesmo quando
considerada a desativacdo térmica, ndo era capaz de representar 0s dados experimentais
além de conversdes da ordem de 35%. Somente com a inclusdo do efeito da inibicdo pelo
produto (equagdo 2.56) foi possivel obter um melhor guste do modelo aos dados
experimentais. Nestas experiéncias foi utilizado o método do curso total de reagdo para um

periodo de 34 horas e conversdo de aproximadamente 100%.
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Os resultados anteriores reforcaram a conclusdo enunciada por Monsan &
Combes (1984), de que o efeito da inibicdo pelos produtos resultantes da hidrdlise (glicose
e frutose), € muito mais significativo, do que o efeito da inibicdo pelo substrato. De fato, a
produtividade maxima obtida com a solugdo concentrada de sacarose (2,44 mol/L) é 70%
menor do que aquela observada no caso da solucdo diluida de sacarose (0,4 mol/L),
conforme mostram os dados apresentados pelos pesguisadores em questdo. O termo
produtividade refere-se a taxa de sacarose hidrolisada pelo tempo espacial do reator
analisado.

Berti (1996) efetuou a modelagem da hidrélise de sacarose, para um reator
tipo batelada, sendo a cinética da reacéo representada pela equacéo (2.56). Deste modo

obteve-se a seguinte forma implicita da equacdo de projeto:

-kyt)-1 tg+B|S,|(1- x¢ )
I R e O CO)
(2.68)
onde:
a = c[s, ] (2.69)
a[E,|B
_ 1+d[s, ] 270
a[EO]g
g = - g(b'd) _ L8 1+d[s°]8 (2.71)
E]§ a8 ap ag g

A variave g é funcdo das concentracdes iniciais de &gua e substrato, sendo
gue sua definicdo matematica serd introduzida na equacéo (3.2). O parametro B depende do
tipo de unidades utilizados, méassicas ou molares, e sera apresentado nas equagdes (3.3) e
(3.4).
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Como pode ser observado b e g sdo fungbes lineares do parametro d,
conforme mostram as equacfes (2.70) e (2.71). Aplicando-se 0 método dos minimos
guadrados e tomando como referéncia os dados experimentais de Bergamasco (1989),
obtidos para [S] =2,4832 mol/L, [W,] =25,6815 mol/L, [Eg] = 0,1698 g/L, kg = 0,0468 h*,
g=23,1983mol/L, B =1, pH =5,0e T =55 °C, Berti (1996) obteve:

d = 66871 L/ mol



Il - MATERIAISE METODOS

3.1 Materiais

A descricdo da cinética da hidrolise enzimética da sacarose esta
fundamentada em dados experimentais levantados e depurados por Bergamasco (1989) e
reprocessados por Berti (1996).

A modelagem da reacdo de hidrélise foi estudada nas condicdes de
temperatura igual a 55 °C, pH 5, considerando-se 0 uso da enzima invertase da Novo
Nordisk e atingindo-se uma conversdo de 98 %. A concentragdo do substrato foi fixada em
850 g/L (2,4832 mol/L), para a maioria das simulagdes. Estas condi¢bes sdo de interesse
industrial. Outras condicbes de temperatura e pH ndo foram analisadas, pois ndo se

dispunha de dados experimentais para definicdo dos parémetros cinéticos.

3.2 Equipamentose softwares

O desempenho dos sistemas de reatores propostos foi modelado com a
utilizagcdo dos seguintes programas.
Derive - Versdes 2.52/DOS e 4.02/for Windows da Soft Warehouse Inc.;
Grapher - Versdo 1.30/for Windows da Golden Software Inc.
Os programas foram executados em dois microcomputadores:
PC 486/66MHz com 8 Mb de memdria RAM;
PC PentiumS/ 100MHz com 16 Mb de memdria RAM.

3.3 Metodologia

3.3.1 Sistemas dereatoresideais analisados

A hidrélise enzimética da sacarose, pela acdo da enzima invertase em
solucdo, foi avaliada para sistemas formados por reatores ideais. Os arranjos de reatores
analisados sd0 representados na figura 3.1.

Para cada conjunto de reatores analisou-se 0 desempenho individual dos
elementos do sistema, bem como sua desempenho global. A metodologia especifica para

cada conjunto de reatores sera descrita na proxima segéo.
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3.3.2 Deducéao das equacgdes de projeto

A obtencdo da combinacdo 6tima de reatores, para qualquer que sgja a
reacdo em estudo, passa necessariamente pela obtencdo de dados cinéticos confiaveis, pois
€ a partir destes que sera estruturado o modelo cinético da reacéo em questdo. A figura 3.2
mostra um esquema simplificado dos passos necessérios a obtencéo da combinagcdo 6tima

de reatores para uma reacdo geneérica.

Obtencao dos dados cinéticos relativos a reacdo em estudo

Depuracdo dos dados e gjuste do modelo cinético

Acoplamento do modelo cinético as equacdes de balanco de massa dos
reatores

v
Obtencéo da combinacdo 6tima de reatores

v
Avaliacdo dos resultados

v
Proposicéo de novos ensaios

Figura 3.2 Esquema genérico para a determinacéo da combinacdo 6tima de reatores para

uma dada reacéo.
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O presente trabalho esta centrado nas quatro Ultimas etapas mostradas na
figura 3.2 , sendo que a base de dados experimentais para a hidrélise enzimética da sacarose
€ aquela citada no item 3.1 desta dissertagéo.

Para a obtencdo das equacOes finais de projeto de cada um dos sistemas de
reatores aqui propostos (Figura 3.1), foram acopladas as equacdes de balango de massa dos
reatores ideais 0s seguintes modelos cinéticos.

a) Modelo de Bowski et al. (1971) + inibicdo pelo produto;
b) Modelo de Bowski (op. cit.) + inibicdo pelo produto + desnaturacdo térmica.

No caso dos arranjos 3a, 3b, 4a e 4b, mostrados na figura 3.1, o valor ideal
da conversdo intermediaria, existente na saida do primeiro reator, foi determinado com
base:

na andlise do gréfico do inverso da velocidade de reacdo em funcdo da conversdo,
seguindo os critérios apresentados por Levenspiel (1974) e reproduzidos na secéo 2.3.5
desta dissertacdo; ou

na andise do comportamento da equacdo de projeto do sistema a partir da sua derivada.

3.3.2.1 Determinacdo da (-rs)wax pela andlise da curva do inverso da taxa de reacdo

&l o N ~
g—rg em funcdo da conver sao (Xs)
s

A cinética da hidrélise enzimética da sacarose pela acdo da invertase em
solucdo, pode ser expressa matematicamente nos seguintes termos (Bergamasco, 1989):
a[ E][W][S]

-rg = (2.56)
1+(b-d)[S]+c[S]>+d[S,]+dd

sendo que a concentragdo de &gua no sistema reaciona varia conforme a equacéo (3.1)
(Berti, 1996):

[W]=g+B[S] (3.1)
onde

9=[W,]- B[S ] (32)
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B =1 em unidades molares (3.3

ou

B _ 18 em unidades de massa (3.4
T3 M '

Freqlientemente a taxa de reacdo é expressa em termos da conversdo.
Portanto, € importante lembrar que a concentracdo de substrato estd relacionada a

conversao do sistema da seguinte forma:
[S1=[S,1(1- xs) (35)

Na Tabela 3.1 sdo apresentados os valores operacionais de entrada no

sistemade reatores.

Tabela 3.1 Parametros operacionais de entrada no sistema de reatores (Bergamasco,

1989).
Varidvel Valor de entrada
Temperatura 55°C
pH 50
[Eq] = Concentragdo inicial de invertase 0,1698 g/L
[So] = Concentragdo inicial de sacarose 2,4832 mol/L
[Wo] = Concentracdo inicial de &gua 25,6815 mol/L *
d = Concentracao inicia de produto 0,0

* Este valor € calculado a partir do valor de [S] e databela D-265 (Weast, 1984).

Substituindo as variaveis de entrada (Tabela 3.1), 0s parémetros cinéticos
listados na tabela (2.6) e na se¢do 2.4.2.8, bem como as equagdes (3.1), (3.2), (3.3) e (3.5)

na equagéo (2.56), conclui-se que o inverso da taxa de reagéo pode ser representado como

segue:

1 1471x% - 3366, + 27,67 o
-rs x2-1134x, +10,34 '
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A equacdo (3.6) estabelece a relagdo entre o inverso da taxa de reacdo e a

conversdéo do sistema, de modo que se for determinado o ponto para o qual

d @160 . , n

dTg p + =0, entdo ter-se-4 encontrado (-rs)max, bem como a conversdo intermediaria
- 1@

S S

do sistema de reatores.

Diferenciando a equacéo (3.6) em relagdo a xse igualando a zero, tem-se:

d ®16 821" - 153x¢ + 212
—_C—= = = O 37
dx, & 1,0 (0,248, - 257)2 (xg-1)° &7

A solucdo da equacdo (3.7) serd apresentada no capitulo 1V.

3.3.22 Reator de mistura perfeita - CSTR - Modelo de Bowski adicionado da

inibicdo pelos produtos da reacéo. Arranjos 1a, 3a e 4a (figura 3.1)

A equacdo de projeto de um reator do tipo mistura perfeita (CSTR), para
sistemas com densidade constante, € representada pela equacdo (2.13) deduzida na secdo
2.3.2.

S L (2.13)
(' I's )

A combinagdo das equagdes (2.56), (3.1), (3.3) e (3.5) para aobtencdo
de (-rs) como fungdo da concentragdo de substrato inicial, da concentragdo da enzima

invertase e da conversao desgjada, permite que a equacao (2.13) seja reescrita como segue:

Rreb[s, |+c[s,] +dalx +Fd-b)[s,]- 2¢[s, | Gxiec[s,|' xS

a E]{g+[s:]- (9+2[s ])xs+[ s, ] )

(3.8)

Substituindo na equacdo (3.8) os parametros cinéticos listados nas secdes
2.4.2.7e€2.4.2.8, obtém-se:
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(1+1q1456[ S | +48190] S)]2+dd)xs- (345%[ S | +96380] 50]2)><§+4,8190[ s|'%

t= 19297[E](g+[50]-(9+2[5)])Xs+[33])é)

(3.9)

A equacdo (3.9) representa a equacdo de projeto de qualquer um dos
reatores de mistura perfeita (CSTR) que compdem os arranjos 1a, 3a e 4a.
Tomando-se os valores iniciais fornecidos na Tabela 3.1 verifica-se através

da equacéo (3.2) que:

g=231983mol / L

A partir deste valor de g e dos dados apresentados na Tabela 3.1, a equagéo (3.9) pode ser
smplificada para
55,91x - 68,02 X2 +29,72x3

- 3.10
8415- 9,229 x + 0,8137 X2 (3.10)

Observe-se que a equacdo de projeto (3.10) aplica-se somente aos reatores
do tipo mistura perfeita (CSTR) que fazem parte dos arranjos 1a e 4a, visto que para estes
reatores os dados de entrada s&o exatamente 0s mesmos mostrados na Tabela 3.1, diferindo
apenas em relacéo ao valor da conversdo final da unidade.

No caso do reator de mistura perfeita que compde o arranjo 3a deve-se
observar que a conversdo (Xs) do primeiro reator, que € do tipo tubular (PFR), é ainda
indeterminada. Deste modo a concentragcdo de substrato na entrada do reator de mistura
perfeita, componente do arranjo 3a, sera calculada a partir da equacéo (3.5) e da sisteméatica
apresentada no item 3.3.2.1, sendo que o valor da variavel g sera considerado em primeira
aproximacdo como constante, uma vez que se admitiu fluido de densidade constante.

Outra importante consideracéo refere-se a0 fato que, para o reator de
mistura perfeita componente do arranjo 3a, o valor da concentracao inicial de produto (d) é

diferente de zero, e expresso de acordo com a equagdo (3.11):

d = S, - Sy, (3.12)
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onde:
So1 - representa a concentracdo de substrato na entrada do primeiro reator do sistema

Sy, - representa a concentracdo de substrato na saida do primeiro reator do sistema

3.3.2.3 Reator de mistura perfeita - CSTR - Modelo de Bowski adicionado da
desnaturacdo térmica da enzima e inibicdo pelos produtos da reacao.
Arranjos 1b, 3b e 4b (figura 3.1).

As deducbes da secdo anterior levaram em consideracdo os fatores de
inibicdo pelo substrato, a variacdo da concentracdo de &gua e a inibicdo pelo produto. A
avaliacdo do efeito da desnaturacéo térmica pode ser desenvolvida considerando-se a

mesma como uma reacdo paralela e independente de 12 ordem (segéo 2.4.2.5):

kg

E—— E
ry = - Ky|E] (2.60)

* E .
S (sacarose)— P (glicose +frutose)

de] _ ds] _ o[ ] [s][w] 25
5 :
dt dt 1+(b-d)[s]+c[S] +d[s,]|+dd
onde:
E - Enzimaativa
E - Enzima desnaturada
Deste modo para o reator CSTR, resulta:
[E] = [&] (3.12)

Substituindo a equacdo (3.12) naequacdo (3.9), obtém-se:
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t = — D5 (3.13)
onde:
A = (1+1O,1456[3)]+4,8190[S)]2+6,6871d)xs- (34585[S)]+9,6380[S)]2)x§+
+48190[ 5| %

(3.14)
D = 1907, |{ g+[Se]- (9+2[S,])xs+[S0] %2} (3.15)
Explicitando a varidvel tempo espacial (t ), tem-se:
t = D-T( Y (3.16)
ou ainda em termos da concentracéo de substrato,

U

t = Q_ kdU (317)
onde:
U = ([so]-[s]){1+(b-d)[s]+c[s]2+d[so]+dd} (3.18)
Q = a[&](g+[s])[s] (3.19)

As equagdes (3.16) e (3.17) sdo aplicaveis a qualquer um dos reatores de

mistura que compdem os arranjos 1b, 3b e 4b (figura 3.1).
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Para os arranjos 1b e 4b os valores de [Eq], d, [So] e [Wo] s80 apresentados
na Tabela 3.1. Deste modo a partir da equagéo (3.2) tem-se:
g=231983mol / L

O valor da constante de desnaturacéo da enzima (kg), sob as condi¢bes
operacionais do sistema de reatores, € apresentado na secéo 2.4.2.6. Conseqlientemente a

equacdo (3.16) pode ser smplificada para:

~ 55,91 - 68,02 X2 +29,72 X3 (3.20)
~ 8415- 11846 x + 3997 x2 - 1,391} '

Para o reator de mistura (CSTR) que compde o arranjo 3b (figura 3.1) sdo
vélidas as observacOes feitas na secdo anterior (3.3.2.2) relativas ao reator de mistura que

compde o arranjo 3a(figura3.1).

3.3.2.4 Reator tubular - PFR - Modelo de Bowski adicionado da inibicdo pelos

produtos dereacdo. Arranjos 2a, 3a e 4a (figura 3.1)

A eguacdo de projeto para um reator tipo tubular, para sistemas com

densidade constante, € dada por:
t = -0, (2.24)

Desde que a cinética da hidrélise enzimética da sacarose € representada pelo conjunto das

equacdes (2.56), (3.1) e (3.3), € possivel reescrever a equacao (2.24) como segue:

L 1+(b- d)[s]+c[s] d[s,]+dd

o alel[s](e+[s])

ds (3.21)

O

Resolvendo aintegral obtém-se:
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t = a[é]g{F+H+cg([So]-[S])} (3.22)
F = (bg-cgz-d(g+d+[so])-1) In?;i[[z)]]g (3.23)
o= (a]s,]+dd+1) n o s c;; (3.24)

A equacdo de projeto, formada pelo conjunto de equactes (3.22), (3.23) e
(3.24), pode ser expressa em termos da conversdo do sistema utilizando-se a equagéo (3.5)

e substituindo os parametros cinéticos (Tabela 2.6 e se¢do 2.4.2.8) de modo a obter-se:

t = %{Fwww,m%g[so]xs} (3.25)
onde:

* & g+[s)] ©

Fo= (1014569 48190 g -66871(g+d+[s] )Inéng[S (1 )_

0 - A5 @

(3.26)

H = (6,6871([So]+d)+1) Ingel_lX g (3.27)

S

O conjunto de equacdes (3.25), (3.26) e (3.27) representa a equagao
genérica de projeto para qualquer um dos reatores tubulares componentes dos arranjos 2a,
3a e 4a (figura 3.1). E importante observar que os valor da concentracdo inicial de

substrato, e consegientemente o valor da variavel g, S0 iguais para 0s casos 2a e 3a,
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porém diferem do caso 4a, sendo que para este Ultimo, as observacdes registradas na secéo

3.3.2.2 sdo vdlidas desde que consideradas as peculiaridades do arranjo 4a.

3.3.25 Reator tubular - PFR - Modelo de Bowski adicionado da desnaturacéao
térmica da enzima e da inibicdo pelos produtos de reacdo. Arranjos 2b, 3b
edb (figura3.1)

As deducdes da secéo anterior (3.3.2.4) levaram em consideracdo os fatores
de inibicdo pelo substrato, a variagdo da concentracdo de &gua e a inibicdo pelos produtos.
A avdiacdo do efeito da desnaturacdo térmica pode ser desenvolvida considerando-se a
mesma como uma reacdo paralela e independente de 12 ordem (segédo 2.4.2.5), tendo-se
parao reator tubular (PFR):

[E] = [E,]exp(- kit) (3.28)
mas

t= o (3:29)
consegiientemente

(€] = [E]enf ko2 (3.30)

Lembrando-se que a equacdo de balanco de massa para um reator do tipo

tubular (PFR) pode ser expressa como:

ds A
=== = (- 2.2
@ = oa O (2.20)

e substituindo as equagtes (2.56), (3.1), (3.3) e (3.30) na equacdo (2.20) , resulta:
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t &
4 _ A a[EO](g+[S])[S]exp§ kdtﬁg 3
d  u 14(b-d)[s]+c[s] +d[s,]+dd |
Umavez que para o tempo espacial (t) vae
\ AL
t = U = T : (3.32)
aequacdo (3.31) pode ser rearranjada como segue:
1+(b-d)[s]+c[s]| +d[s,]+dd t & t b
- ds = — -ky—¢=dl (333
a[&,](s+[s])[s] S
Deste modo
51 1+(b-d)[s]+¢[s]" +d[s,]+dd t e tog
ds = — -k, — (= dl
Q) ale](oe[s])S] Qe LT
(3.34)
Integrando a equacéo (3.34), temos:
a[E—lo]g{F+H+cg([So]-[S])} = é(l exp(-kdt)) (3.35)

onde F e H sdo dadas pelas equacoes (3.23) e (3.24).
Isolando a varidvel t (tempo espacial) presente na equacdo (3.35), e

combinando com a equacdo (3.22), pode-se afirmar que:

1
Uppreey = - K. In(l' Kqg tPFRSEV) (3.36)
d
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onde

terrcev - representa o tempo espacial para o reator tubular no caso de considerar-se a

desnaturacéo térmica da enzima invertase;

terrsev - Fepresenta o tempo espacial para o reator tubular no caso de ndo considerar-se a

desnaturagdo térmica da enzima invertase (segéo 3.3.2.4).

Tanto a equacdo (3.35) quanto a equacdo (3.36) permitem o calculo do tempo espacia de
gualquer um dos reatores PFR componentes dos arranjos 2b, 3b ou 4b (figura 3.1).

3.3.2.6 Reator tubular com reciclo - Modelo de Bowski adicionado da inibicdo pelos

produtos dereacdo. Arranjo 5a (figura 3.1)

A equacdo de projeto de um reator do tipo tubular com reciclo de fluxo
(RTR), para sistemas com densidade constante, é dada por (secéo 2.3.4):

t = -(R+1) O (2.40)

A combinacéo das equactes (2.56), (3.1) e (3.3) para a obtencdo da taxa de

reacdo (-rs), permite que a equacao (2.40) seja reescrita como segue:

" 1+(b-d)[s]+c[s] +d[s,]+dd

S N P PR | I
Resolvendo aintegral obtém-se:
t = M+N-J+C“SJ-[ﬂ) (3.39)

al €]
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onde
M o= - (R+1 1+(d-b)g+cg2+d[SO]+dd Inae(R+1)g+R[S]+[SO]9
B O T E
(3.39)
W - (Rt 1+d[s,|+dd Ina’.‘R[S]+[SO]9 2a0
AR PN N O o0
J = (R+1)%In(R+l) (3.41)

A equacdo de projeto, formada pelo conjunto de equacdes (3.38) a (3.41),
pode ser expressa em termos da conversdo do sistema utilizando-se a equagéo (3.5), de
modo que substituindo-se os parémetros cinéticos (tabela 2.6 e secéo 2.4.2.8) e os dados de

entrada (tabela 3.1) obtém-se:
t = M +N +J +3652x, (3.42)

onde

: ®R X, - 1034( R+1) 8
M* = -(088d+33294) (R+1) N o - (3.43)
s~ 2
N = (o88d +232) (R+1) |n§emj'—_i'lg (3.44)
S

3 = 33063(R+1) In(R+1) (3.45)
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3.3.2.7 Reator tubular com reciclo - Modelo de Bowski adicionado da desnaturacao
térmica da enzima e da inibicdo pelos produtos dereacgdo. Arranjo 5b (figura
3.1)

Como nas secles 3.3.2.3 e 3.3.2.5 0 efeito da desativacdo térmica pode ser
introduzido considerando-se a desnaturagdo como uma reacéo paralela e independente de 12
ordem, deste modo para o reator tubular com reciclo (figura 2.3) a concentracdo de enzima
a0 longo do reator pode ser descrita pela equacéo (3.46); que é similar aguela utilizada na
secdo 3.3.2.5, equacdo (3.28), porém com a concentracdo da enzima ativa na entrada do

reator RTR assumindo o valor de [E4]:

[E] = [E.] exp(-Kqt) (3.46)
ou ainda

t 6
_£+

: (3.47)

[E] = [El] expge- Kq

onde
t’ - refere-se a0 tempo espacial calculado em relacdo a vazdo volumétrica uy (ver figura

2.3nasecdo 2.34,t =V,/ uy).

Faz-se entdo necessario determinar [E;] em funcdo dos parémetros de
entrada. A aplicagéo do balanco material no ponto (1) da figura 2.3, relativo a quantidade

de enzima invertase, fornece o seguinte resultado:
[Eo]uo+[Ef]uR = [El]ul (3.48)

Substituindo-se as equagdes (2.29) e (2.30) na equacdo (3.48), tem-se:

[E]Z[Ef;jfd (3.49)
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Observe-se que a concentracdo de invertase na entrada do reator depende da
concentracdo de enzima antes do ponto (1) (figura 2.3), da concentracéo de enzima no
meterial efluente do reator e da razéo de reciclo. Segundo Levenspiel (1974), no reator
tubular com reciclo as concentragdes antes e apds os pontos de reciclo, relativas a um

composto consumido de acordo com uma cinética de 12 ordem, podem ser relacionadas

COMO Segue:
K t ®&c, +RC, 0

—— = 1In éAO—Af: (3.50)
R+1 (R+1)CA”3

onde

t - refere-se ao tempo espacia calculado em relacdo a vazéo volumétrica u, (ver figura 2.3

nasecao 2.3.4,t =V,/ uo).

Em relacdo a concentragdo da enzima invertase a equagdo (3.50) pode ser

reescrita da seguinte forma:

kgt 3e[E0]+R[Ef]9

R+l - In (R+1)[Ef]5 (3.5))

gue rearranjando resulta:

(RH1)[E] _ _ 2 ket

[E] + R[E]] ~ &P g Rd+15 (3:52)
Explicitando o termo E; na equacdo (3.52), obtém-se:

E] = [E) i =- (359

R+1- Rm

onde:
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kyt O
+ (3.54)
R+1g

2
m = exp ¢-

Combinando-se as equacdes (3.49) e (3.53) é possivel expressar [E;] em

termos da concentragdo inicial de enzima ([Eg]), do tempo espacial do reator e darazéo de

reciclo (R):
n

[E]+R[&] oyt m
[E.] = (1+R) (3.55)
Simplificando:

_ &)

[E] = R(1-m) + 1 (3.56)
ou ainda:
[E)] = S — (357)

RC1 e Kt B, 1

g T PE T R+ 1

Finalmente, substituindo-se a equacdo (3.57) na equacdo (3.47) obtém-se

uma expressao para a concentracdo da enzima ao longo do reator:

L8
Lo

g - ——L=]

= expae-k t
ae & k,t 6o I
R¢1- expg-
e

(3.58)

d° =+ +1
R+1gg

Umavez quet et’ podem ser relacionados por meio da seguinte expressao:

o= o (3.59)
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a equacdo (3.58) pode ser reescrita como segue:

_ [E ] ® Kkt (9
[€] = & k,t 80 eXpé_ (Rd+1)xf5 (3.60)
Rgl eng ﬁBB+1

Como j& fora demonstrado na se¢éo 2.3.4, o balanco material para um reator

tubular com reciclo, na forma diferencial, pode ser representado da seguinte forma:

& ds

- (1+R) é( fs)

= —d (2.39)

[SE e

Substituindo as equagdes (2.56), (3.1), (3.3) e (3.60) na equacdo (2.39),

obtém-se
& 0]
. |G i
i & k,t o0 fi¢ 1+(b-d)S+cF+dg+dd t
- (R+1) [R&1- epg- S+ ¢ —+dS = —d/
e R+1lgg b¢as(g+s) E ex ® Kt 0= L
ga=\d pé R+1)LE,E,
(3.61)
Separando as varidveis resulta:

i é & k,t o & +(b-d)S+cS+dS,+dd o
(R+1)IRé1-expg- d +a+1yg ( ) > T dS =
- & R+lg 1 as(g+S)E, 5
t ®& kite O
= — eXpg T dl
L pg iR+1iLf;_;

(3.62)

Deste modo tem-se
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[s]

i @ kto f N @+(b-d)S+cS+dg+ddf
. = dS =
(R+1)%Rgl xpe- = % ht/) O g as(g+9)E, o .
[s]+Rs]
_ 3"a & Kt/ QM
L 00 p%’{mma
(3.63)

Resolvendo as integrais da equacéo (3.63), obtém-se

3 é S, S|)u
}Rg -expge Kyq tou 1yeM+N I+ ([ ] [ ])u
e R+loy pg alE]
(R (Re1)
K, K, (R+1)
(3.64)
ou ainda,
N é -1S||u
}’.Rel expge K, tog 15§M+N-J+C([SO] [ ])u=
o8 +leg p§ al[E] §
(R+1) € ® k,t 06U
= el- exp &- zu
ko g (R+1) 5
(3.65)
onde M, N e J sdo definidos pelas equacdes (3.39), (3.40) e (3.41) respectivamente.
Explicitando-se o tempo espacial ha equacado (3.65), obtém-se,
_ R+1 € k,RI-R-1 U
Tk ekt -1)(R+1) (369

ondel éo tempo espacial calculado a partir da equacéo (3.38).
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3.3.2.8 Resumo das equagdes de projeto

A Tabela 3.2 apresenta um resumo sobre a aplicagdo das equacdes de
projeto deduzidas neste capitulo, relativas aos arranjos propostos na se¢do 3.3.1.

Com relacédo a Tabela 3.2 deve-se observar que, para a correta aplicacéo das
equacdes de projeto, € necessario estabelecer claramente os par@metros operacionais de

entrada e saida de cada reator componente dos diversos arranjos.
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IV - RESULTADOSE DISCUSSAO

4.1 Resaultados

4.1.1 Determinacdo da conversio intermediaria pela andlise da curva do inverso da
. e&el1lo0 N ~
taxa dereacéo g_rB em func&o da conversao (Xs)
" 's

A equacdo (3.6) descreve o comportamento do inverso da velocidade de
reacd0 em funcdo da conversdo do sistema. As figuras 4.1, 4.2(a) e 4.2(b) representam
graficamente esse comportamento.

A andlise da figura 4.1 mostra que, para baixos niveis de conversdo, o valor
do inverso da velocidade de reacdo varia relativamente pouco, porém observase a
existéncia de um ponto de minimo localizado entre xs = 0,10 e xs = 0,20. Este fato é
confirmado quando a andlise gréfica fica restrita a xs £ 0,25, conforme pode ser observado
na figura 4.2(a). O valor exato desse ponto € localizado pela solugdo da equacdo (3.7), a
qual indica que vuax (0,3774 mol/(L>h)) ocorre paraxs = 0,1499.

Por outro lado a figura 4.2(b) mostra um crescimento acentuado do inverso
da velocidade de reacdo, em funcdo da conversdo do sistema, para valores de Xs superiores
a 0,80. E interessante registrar que a curva do inverso da taxa de reagdo em funco da
conversdo, quando graficada para O £ xs £ 0,98, ndo permite visudizar a existéncia de um
minimo, devido ao acentuado crescimento do inverso da velocidade de reacéo para valores
de xs acima de 0,80.

A Tabela 4.1 apresenta alguns dos pontos descritos pela equacéo (3.6) e
pelasfiguras 4.1, 4.2(a) e 4.2(b). Observa-se que inicialmente h& um decréscimo no valor de

ge 1 9q6 aproximadamente xs = 0,15. Sendo que a partir desse ponto ge L gcome(;a a

&- 1o - rs@

crescer monotonicamente.

Portanto, baseados nos resultados anteriores, e conforme os critérios
genéricos propostos por Levenspiel (1974) (ver secdo 2.3.5), conclui-se que a sequéncia
CSTR + PFR, para 0 sistema sem desnaturacdo térmica (arranjo 4d), apresenta um
desempenho superior a sequéncia PFR + CSTR (arranjo 33d). A andlise do gréfico

apresentado na figura 4.2(a), e a solugdo da equacdo (3.7), indicam que a conversao
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intermedidria 6tima, para 0 sstema CSTR + PFR sem desnaturacdo térmica, que

corresponde ao ponto de minimo, € dada por xs; = 0,1499.

4.00

g0
w
[e)]
o
|

3.20 —

Inversodataxader

2.80 —

2.64

2.40 T T T T T
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80
Conversao - Xs

Figura 4.1 Comportamento do inverso dataxa de reacéo em funcéo da conversdo paraO £ Xs £ 0,70.

Tabela 4.1 Funcdo inverso da velocidade de reaco versus conversao

Conversdo ( Xs) Inverso da velocidade de reagdo ge 1 9 gsel__hg

& rgg €mMol o
0,01 2,9560
0,05 2,6617
0,10 2,6527
0,15 2,6494
0,20 2,6531
0,40 2,7758
0,50 2,9497
0,60 3,2762
0,70 3,9108
0,80 5,3196
0,90 9,8343
0,95 19,0859
0,97 31,4917
0,98 47,0217
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2.68

2.66 —

Inverso da taxa dereacéo ( (L*h)/mal )

2.64 I I I I
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25
Conversao - Xs

(@

50.00

30.00 —

20.00 —

10.00

I nver so da taxa dereacéo ((L*h)/mal)

0.00 T T T T T T T T T
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00
Conversao - Xs

(b)

Figura 4.2 Comportamento do inverso da velocidade de reagdo em funcéo da converséo:

(a) xs variando entre zero e 0,25; (b) xs variando entre zero e 0,98.
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A fim de se determinar a possivel existéncia de uma “conversdo intermediéria
otima’, para a sequiéncia PFR + CSTR (arranjo 3a) sem desnaturagéo térmica, analisou-se o
comportamento da equacgéo de projeto do sistema. A minimizagdo do tempo espacial total
foi determinada a partir da andlise da derivada da equacéo de projeto, relativa a conversao
intermedi&ria do sistema.

Nos arranjos 3b e 4b, para 0s quais considera-se a desnaturacdo térmica da
enzima, a interdependéncia das equacdes de projeto é muito maior do gque nos casos
anteriores. Conseqlientemente ndo € possivel extrair qualquer informagcdo segura sobre a
conversdo intermedi&ria (Xs;) do sistema a partir da andlise das figuras 4.2(a) e 4.2(b).
Nestes casos utilizou-se a mesma sistemética acima descrita para o arranjo 3a.

Os resultados e maiores detalhes sobre a metodologia adotada para os

arranjos 3a, 3b e 4b sdo apresentados na proxima se¢éo.
4.1.2 Determinacdo do tempo espacial dosarranjos 3a, 3b e 4b (figura 3.1).

4.1.2.1 Otimizacdo do sistema PFR + CSTR - Modelo de Bowski adicionado da

inibicdo pelos produtos da reacéo. Arranjo 3a (figura 3.1).

A aplicacdo da sistematica apresentada no final da secdo anterior exige a
definicdo da equacéo de projeto de cada reator componente do arranjo, de modo a permitir
aestruturacdo da equacdo de projeto para o sistema global.

Assim para o reator PFR, componente do arranjo 3a, a equacéo (3.25) é

védlida. Entretanto xs deve ser substituida pela conversdo intermedidria (xsy), tal que:

tiems = 332,9420 In(56,660- 54786xy ) - 2,3161 In(1- xg ) +
+ 36,5208 X, - 13441136

(4.2

Neste caso os valores de [S], d, [E] e [Wo] sdo aqueles apresentados na Tabela 3.1. O
valor da variavel g (23,1983 mol/L) pode ser calculado a partir das equactes (3.2) e (3.3).
Enquanto os valores dos parametros cinéticos se encontram na Tabela 2.6 e na secéo
2.4.2.8.
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Por outro lado, partindo-se da combinacdo das expressdes (2.13) e (2.56) é
possivel reescrever a equacdo de projeto do reator CSTR, componente do arranjo 3a, em

funcdo da conversdo intermediaria:
t,csrrs = 46,988 (2,4335- 2,4832 X ) 4.2
Observe-se que neste caso, tém-se:

[So] = [Soza] = 2,4832 %x(1- Xs1) (concentracéo de substrato na entrada do 2° reator)
(4.3

d= 2,4832 - 2,4832 X(1- Xs1) = 2,4832 XXs; (concentragdo de produto na
entrada do 2° reator) (4.9

[E] = 0,1698 g/L

g = 23,1983 mol/L

[S] =[S] =[Siza] =0,0497 mol/L  (concentracdo de substrato na saida do 2° reator)
P X =0,98 parao sistema global

No caso de utilizar-se a conversdo final do sistema, em vez da concentracéo
final, deve-se proceder a mudanca de base conforme foi feito para as outras variaveis de
projeto do segundo reator.

Deste modo o tempo espacial total do arranjo PFR + CSTR é dado por:

+ 1 ocsrrs (4.5)

t Tota- 3a t 1PFRS

Substituindo-se as equagdes (4.1) e (4.2) na equacdo (4.5) e diferenciando esta Ultima em

relacdo a Xs;, obtém-se:



82

ot sa 45284 X, - 423,20
dxg (xq - 1) (13696 x4, - 14,165)

- 80,1598 (4.6)

Fazendo-se a equacéo (4.6) igual a zero, resulta:
Xs1timo = 0,98

4.1.2.2 Otimizacdo do sistema PFR + CSTR - Modelo de Bowski adicionado da
desnaturacdo térmica da enzima e da inibicdo pelos produtos da reacao.
Arranjo 3b (figura 3.1).

O primeiro componente do arranjo 3b € um reator do tipo PFR, o qua foi
modelado através da equacdo (3.35). Substituindo-se os valores dos parametros cinéticos
(tabela 2.6 e secdo 2.4.2.8), o valor de ky (secéo 2.4.2.6) e os vaores de entrada (tabela
3.1) naequacdo (3.35), obtém-se:

tye = 87,957L- 213675 In - 8804,2565- 95591 In (25,6820~ 248324 ) + G, )

(4.7)

onde:
G, = 66498 In(1- xq )- 44262140 %, - 299210) (4.8)
E importante observar que neste caso, tem-se:

[S] =[S] =[Soss] =2,4832 %(1 - Xs1)  (concentracdo de substrato na saida do 1° reator)
(4.9

Na modelagem do reator CSTR, segundo componente do arranjo, €
necessario determinar os valores corretos dos parametros de entrada e saida do reator, pois
a mudanca de base é caracteristica das equacdes de projeto apresentadas no capitulo I11.

Portanto deve-se observar que:
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g = 23,1983 mol/L

x¢ = 0,80 (conversdo final do sistema de reatores)
1- X X; - Xg 08- Xg
= = 1- = — = — 4.1
Xs Xsras 1- Xg 1- Xg 1- Xg (4.10)
[So] = [Sosp] = 2,4832 x(1-Xs1) (concentragéo de substrato na entrada do 2° reator)

(4.11)

d = 24832- 2,4832><( 1- xs) = 2,4832%g (concentracdo de produtos na

entradado 2°reator)  (4.12)

[ E o ] = 01698 exp(- Ky tiprre ) (concentragéo de enzima ativa na entrada do 2°
reator) (4.13)
_ [Ew] | 3
\ [E] = el (perfil de desnaturacéo dentro do 2° reator) (4.14)

2CSTRC

onde:

tiprrc - representa o tempo espacial calculado a partir da equagéo (4.7)

tocstre - representa o tempo espacial do reator CSTR analisado nesta segdo (ver anexo |)

Cabe sdlientar que a conversdo final deste sistema foi fixada em 80%, pois o
conjunto n&o consegue atingir a conversdo final indicada para os outros sistemas de reatores
(98%).

Partindo-se da combinagdo das equactes (2.13), (2.56), e considerando 0s
parémetros de entrada e saida do reator, a equacdo de projeto do CSTR componente do
arranjo 3b foi deduzida. Entretanto, devido a sua extensdo, a mesma ndo serd apresentada

no corpo principa desta dissertacéo, sendo que sua apresentacao ficara restrita ao anexo .



Deste modo o tempo espacial total do arranjo 3b é dado por:

t Total- 3b t 1PFRC +t 2CSTRC (415)
A equacdo (4.15) expressa na forma extensa € apresentada no anexo | 1.
Derivando a equacéo (4.15) em relagdo a Xs; (anexo 111) e igualando a zero,

resulta:

Xs16timo = 0,80

4.1.2.3 Otimizacdo do sistema CSTR + PFR - Modelo de Bowski adicionado da
desnaturacdo térmica da enzima e da inibicdo pelos produtos da reacao.
Arranjo 4b (figura 3.1).

A modelagem do primeiro reator do sistema (CSTR) foi realizada através da
equacdo (3.20), sendo xs substituido por xs;, tal que:

5591X, - 68,02x% +29,72%3,

t = (3.20)
1esTRe 8,415- 11,846 x, + 3,997 x2, - 1,391x%,

Osvaloresde entrada [Sy], d, [E] e [W,] sd0 aqueles apresentados na tabela 3.1. A partir de
[Wo] e[S, o valor davariavel g (23,1983 mol/L) foi calculado utilizando-se as equactes
(3.2) e (3.3). Os valores dos pardmetros cinéticos estdo apresentados na tabela 2.6 e na
seGA0 2.4.2.8, enquanto o valor do kq(0,0468 h') é aquele j& apresentado na se¢io 2.4.2.6.
Assim como na sec¢éo anterior, a modelagem do segundo reator do sistema
exige uma correta e completa definicdo dos parametros de entrada e saida do biorreator.
Portanto, é importante observar-se que para o reator PFR, componente deste arranjo, tém-

se:
g = 23,1983 mol/L

[So] = [Soan] = 2,4832 x(1-Xs1) (concentracéo de substrato na entrada do 2° reator)
(4.16)
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[S] =[S] =[Sup] =0,0497 mol/L  (concentracdo de substrato na saida do 2° reator)

x¢ = 0,98 (conversdo final do sistema de reatores)
1' Xf 0,98 = Xs]_ ~ - ..
Xs = Xga = 1- T x. - 1. (conversdo individual do 2° reator)

S1 S1

(4.17)

d = 24832- 2,4832><(1- xs) = 24832x (concentragdo de produtos na
entrada do 2° reator) (4.18)

0,1698
(Bl = Tk e

1CSTRC

(concentracéo de enzima ativa na entrada do 2° reator)

(4.19)

\ [E] = [EMb] exp(- K, tZPFRC) (perfil de desnaturacéo dentro do 2° reator)
(4.20)

onde:
ticstre - representa o tempo espacial calculado a partir da equagéo (3.20)
toprrc - Fepresenta o tempo espacial do reator PFR analisado nesta segéo (ver anexo V)

Partindo-se da equacéo (3.35) e considerando os parametros de entrada e
saida do reator, a equacdo de projeto do PFR componente do arranjo 4b foi deduzida e
expressa em termos da conversdo intermediaria xs; (ver anexo 1V).

Deste modo o tempo espacial total do arranjo 4b é dado por:

= + 1 oprre (4.21)

t Tota- 4b t 1CSTRC

A forma explicita da equacéo (4.21) pode ser examinada no anexo V.

Derivando a equacdo (4.21) em relagdo a xs; (anexo VI) e igualando a
expressdo obtida a zero, obtém-se que Xsistimo € igual 0,00 (zero).

A titulo de comparacdo nas proximas secdes sera fixada para todos os
sistemas compostos por dois reatores uma conversdo intermediaria igual a 14,99%.

Observe-se que esta escolha facilita a visualizagéo de resultados, embora os dados até aqui
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coletados indiqguem claramente que esta conversdo intermediaria conduz a0 menor tempo

espacial apenas para o conjunto CSTR + PFR sem desnaturagdo térmica.

4.1.3 Reator de mistura perfeita- CSTR - M odelo de Bowski adicionado da inibigao

pelos produtos da reacéo. Arranjos 1a, 3a e4a (figura 3.1)

A modelagem dos reatores de mistura perfeita (CSTR), sgja pela equacédo
genérica (3.9), ou pela equacdo (3.10) especificada para os arranjos 1a e 4a, fornece os
dados apresentados na Tabela 4.2

Tabela4.2 Tempo espacia para os reatores de mistura (CSTR), componentes dos sistemas

classe (a), para 0s quais ndo considera-se a desnaturacéo térmica da enzima.

Especificacéo do Arranjo t (h)
la- (CSTR) 114,4300
3a- (PFR + CSTR) 97,0376
4a- (CSTR + PFR) 0,9862

Para os reatores de mistura perfeita componentes dos arranjos la e 4a 0s
dados de entrada encontram-se na Tabela 3.1, sendo que o reator CSTR do arranjo la
trabalha com uma conversdo de 98%, enquanto o reator de mistura do arranjo 4a tem
fixada a conversdo em 14,99%.

No caso do sistema de reatores do arranjo 3a, a conversdo do primeiro
reator foi fixada em 14,99%, de modo a ter-se um padrdo de comparacéo relativo ao
arranjo 4a (CSTR + PFR). Isto implica que a concentracéo de substrato, calculada a partir
daequacdo (3.5), na saidado primeiro reator e entrada do segundo reator, é dada por:

| S | =24832 (1- 01499) = 2,1109 mol / L (4.22)

A variavel g foi considerada como uma constante:

g=231983 mol / L (4.23)
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E o valor da concentracdo de produto na entrada do reator pode ser calculado a partir da

equacdo (3.11) ou sga

d = 24832 - 21109 = 03723 mol/L (4.24)

Portanto, no caso do reator de mistura perfeita componente do arranjo 3aa

equacdo (3.9) pode ser smplificada para:

_ 10153x, - 109,99 x3 +47,01x3 (4.25)
T 1815- 1967 X +151x2 |

4.1.4 Reator de mistura perfeita - CSTR - Modelo de Bowski adicionado da
desnaturacédo térmica da enzima e da inibicdo pelos produtos da reacao.
Arranjos 1b, 3b e 4b (figura 3.1)

A aplicagdo das equagbes (3.14), (3.15) e (3.16) fornecem os dados
apresentados na Tabela 4.3.

Para os reatores de mistura perfeita componentes dos arranjos 1b e 4b os
dados de entrada encontram-se na Tabela 3.1. O reator CSTR do arranjo 1b trabalha com
uma conversao de 98%, enquanto o reator de mistura do arranjo 4b tem fixada a conversao
em 14,99%.

No caso do reator CSTR componente do arranjo 3b, os valores para [S], g
e d sdo dados pelas expressdes (4.22), (4.23) e (4.24) respectivamente. Note-se que a
enzima sofre desnaturacdo térmica na sua passagem pelo primeiro reator, 0o PFR
componente do arranjo. Deste modo a concentragdo da enzima invertase na entrada do
reator de mistura é calculada a partir da equacdo (3.28), tomando-se como base o tempo
gasto na passagem através do primeiro reator (t = 1,01 h, conforme serd apresentado na
secdo 4.1.6, tabela4.11, PFR 3b), tal que:

[E] = 01698 exp(- 00468x,01) = 01620 g/L (4.26)

Portanto, a partir destes valores de entrada e das equacgdes (3.14), (3.15) e
(3.16) pode-se deduzir a equacdo especifica de projeto para o arranjo 3b:
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_ 4025x, - 4360x2 +1863x} 427
~ 687- 932x, +2,61x%- 087 x5 '

Tabela4.3 Tempo espacial para o0s reatores de mistura, componentes dos arranjos

classe b, para os quais inclui-se a desnaturagéo térmica da enzima invertase

Especificacéo do Arranjo Tempo espacial t (h) do CSTR

1b- (CSTR) N&o atinge a conversdo desgiada, [ Srp] = 0,2553 mol/L
3b- (PFR + CSTR) N&o atinge a conversdo desgada, [ Srap] = 0,2246 mol/L
4b - (CSTR + PFR) 1,0339

Neste ponto, alguns testes smulados foram implementados para analisar o
desempenho de reatores do tipo mistura perfeita (arranjo 1b), sob condi¢cbes operacionais
gue permitissem atingir a conversdo desgjada (98%). Utilizou-se como base para a
simulagcdo a equacdo genérica (3.16), pois a mesma permite a facil manipulacdo matemética
das diversas varidveis do sistema em estudo.

A primeira simulagdo refere-se a avaliagdo do aumento da concentragdo
inicial da enzima invertase ( [Eg]) no fluxo de alimentagdo do reator analisado. Neste caso

as outras variaveis permaneceram fixas nos valores definidos na Tabela 4.4.

Tabela4.4 Pardmetros de entrada do reator CSTR

Arranjo Valores de entrada
[So] = 2,4832 mol/L
1b g = 23,1983 mol/L
CSTR xs = 0,98
d=0,0

Os resultados obtidos para a primeira simulagdo proposta séo apresentados
na Tabela 4.5. O termo f representa o fator multiplicador do valor inicial da concentragcéo
de enzima utilizada nos trabalhos de Berti (1996) e Bergamasco (1989), onde [Eg] foi
fixado no valor de 0,1698 g/L. Para o reator CSTR, componente do arranjo 1b, os

resultados desta primeira smulacéo também podem ser analisados a partir da figura 4.3.
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Tabela 4.5 Comportamento do reator de mistura perfeita do arranjo 1b em
funcdo da variagdo de [Ey]. Conversdo fina fixada em xs = 0,98

(com desnaturacdo térmica da enzima)

f [Eo] (9/L) Tempo espacial t ( h) do CSTR
2,0 0,3396 N&o atinge a conversao desgada
3,0 0,5094 N&o atinge a conversao desgjada
35 0,5943 N&o atinge a conversdo desgjada
4,0 0,6792 N&o atinge a conversdo desgjada
6,0 1,0188 177,49
8,0 1,3584 43,26

10,0 1,6980 24,64
12,0 2,0376 17,22
15,0 2,5470 11,86
20,0 3,3960 7,81
200.00 —
1 . 23675
~ 15000 — 10997 [ Eo] - 1
7 o
a
g
50.00 —
0.0 — 1 ' T T T T T

1.00 1.50 2.00 2.50 3.00 3.50
Concentracdo deinvertase (g/L)

Figura 4.3 Desempenho do reator de mistura perfeita em funcéo da concentragéo inicial da

enzimainvertase paraT = 55 °C, [S] = 2,4832 mol/L, xs = 98%, pH = 5,0.
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A segunda simulagdo, aplicada ao reator de mistura do arranjo 1b, refere-se
a avaliacdo do efeito que o decréscimo na concentracdo inicial de substrato tem sobre o
desempenho do sistema. Neste caso as variavels fixas sdo [Eq] (0,1698 g/L), d (0,0) e Xs
(0,98). Na execucdo desta simulacdo é importante observar que a variagdo na concentracdo
inicial de substrato € acompanhada, necessariamente, pela ateracdo da concentragdo de
agua e consequientemente pela mudanca no valor davariavel g (Tabela4.6).

O termo f* que aparece nas Tabelas 4.6 e 4.7 representa o percentud relativo
ao valor inicial da concentragdo de substrato utilizada nos trabalhos de Berti (1996) e
Bergamasco (1989), onde [Sg] = 2,4832 mol/L.

Tabela4.6 Ajuste do valor davariavel g em funcdo da concentracdo inicial de substrato

f [So] (mol/L) [Wo] (mol/L) g (mol/L)
0,90 2,2349 28,8333 26,5984
0,80 1,9866 31,8462 29,8596
0,70 1,7382 34,8545 33,1163
0,60 1,4899 37,8380 36,3481
0,50 1,2416 40,8069 39,5653
0,40 0,9933 43,7650 42,7717
0,30 0,7450 46,7075 45,9625
0,20 0,4966 49,6111 49,1145
0,10 0,2483 52,5500 52,3017
0,05 0,1242 53,9722 53,8480

Os resultados da segunda simulag&o proposta, para [S] variando entre 5% e
90% do valor original, sdo apresentados na Tabela4.7.

Uma analise prévia dos dados anteriores induziu a execu¢do de uma nova
smulagdo a partir da qual pode-se avaliar a influncia que o decréscimo no valor da
conversao pretendida tem sobre o sistema reacional. Os resultados desta simulagdo, cuja
base é a equacdo (3.16), sdo apresentados na Tabela 4.8 (arranjos 1b e 3b) e nafigura 4.4

(arranjo 1b).
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Tabela 4.7 Comportamento do reator de mistura perfeita do arranjo 1b
(figura 3.1) em funcéo da variagdo da concentragdo inicia de

substrato [Sy] (com desnaturacéo térmica da enzima)

f Tempo espacial t (h) do CSTR
0,90 N&o atinge a conversao desgjada
0,80 N&o atinge a conversao desgjada
0,70 N&o atinge a conversao desgjada
0,60 N&o atinge a conversdo desgjada
0,50 N&o atinge a conversao desgada
0,40 N&o atinge a conversao desgjada
0,30 241,03
0,20 34,94
0,10 11,93
0,05 6,71

Tabela 4.8 Comportamento dos reatores de mistura perfeita dos arranjos 1b e 3b em funcéo

da ateracdo no valor da conversdo pretendida (com desnaturacdo térmica da

enzima).
Arranjo Variaveis fixas n. do teste | Xs (%) Tempo espacia t (h)
[So] = 2,4832 mol/L 1 90,00 nao atinge a conversao
1b [Eo] =0,1698 g/L 2 85,00 43,72
CSTR | g = 23,1983 mol/L 3 80,00 20,91
d =0,0 mol/L 4 75,00 13,59
5 70,00 9,97
[So] = 2,1109 mol/L 1 88,24 189,82
3b [Eo] =0,1698 g/L 2 82,35 29,47
PFR | 9= 23,1983 moliL 3 76,47 15,55
+CSTR) | d = 10,3723 mol/L 4 70,59 10,33
5 64,71 7,59
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80.00

_ 213674 x3 - 48,9104 X3 + 40,2025 X

60.00 —| t

X3 - 2,8741x% + 85175 X - 6,0509

40.00 —

Tempo expacia (h)

20.00 —

0.00 T I T

T T T
! ! ! 0,8972
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00

Conversao Xs

Figura 4.4 Desempenho do reator de mistura perfeita em fungdo da conversdo fina
desgjada. Condigdes operacionais. T = 55 °C, [S] = 2,4832 mol/L, [Eq] =
0,1698 g/L, pH =5,0.

Note-se que a diferenca nos valores de conversdo relativas ao mesmo teste,
para 0 arranjo 1b e para o arranjo 3b, deve-se ao fato de que o reator de mistura perfeita
deste Ultimo arranjo é antecedido por um reator tubular, o qual executa a transformacao
parcial da sacarose (conversao de 14,99%). Deste modo, a conversdo correspondente ao

reator CSTR do arranjo 3b, pode ser calculada a partir da conversdo global do arranjo 1b

observando-se que:

[ St ] :[ Soib ] ( 1- XSflb) (4.28)
e
[ Sta ] :[ Soap ] ( 1- Xstb) (4.29)

Como
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[Siw | =[Sia | (4.30)
entzo,

[ Sow ] (2 Xea ) =[ S | (1 Xm0 ) (4.31)
Consegiientemente:

[501b](1' Xs1p )
[ S |

Xgap = 1- (4.32)

Substituindo pelos valores fixos de concentragéo de substrato na entrada dos

respectivos reatores, obtém-se:

2,4832( 1- Xgy, )
Xgap 1- 21109 21 = 11764 xg,, - 01764 (4.33)

A equagdo (4.33) permite calcular a conversio fixada para o segundo restor
de qualquer dos arranjos propostos, desde que seja fornecida a conversdo global desgjada

para o sistema.

4.1.5 Reator tubular - PFR - M odelo de Bowski adicionado da inibicdo pelos produtos

dereacgdo. Arranjos 2a, 3ae4a (figura3.1)

A modelagem dos reatores tipo tubular (PFR) componentes dos arranjos 2a,
3a, e 4a, foi redlizada pelo uso das equacdes (3.25), (3.26) e (3.27). Os valores das
varidveis g, [ S], [ E], d e Xs, para os diversos arranjos, encontram-se registrados na
Tabela 4.9. Os resultados relativos ao tempo espacial, obtidos nesta smulagdo, sdo
apresentados na Tabela 4.10.
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Tabela4.9 Vaores de entrada para a equagéo de projeto do reator PFR nos arranjos 2a, 3a

e 4a. Desconsidera-se a desnaturagdo térmica da enzima (figura 3.1)

Arranjo [E] (g/L) [So] (mol/L) | g (mol/L) | Xs (%) | d(mol/L)
2a- (PFR) 2,4832 98,00 0,0
3a- (PFR + CSTR) 0,1698 2,4832 23,1983 14,99 0,0
4a- (CSTR + PFR) 2,1109 97,65 0,3723

Tabela 4.10 Tempo espacial para os reatores tubulares (PFR) componentes dos arranjos

23, 3a e 4a. Sistemas para 0s quais ndo considera-se a desnaturacdo térmica.

Arranjo Tempo espacial t ( h) do PFR
2a- (PFR) 11,7056
3a- (PFR + CSTR) 0,9896
4a- (CSTR + PFR) 10,7138

4.1.6 Reator tubular - PFR - M odelo de Bowski adicionado da desnaturacéo térmica
da enzima e da inibicéo pelos produtos de reacdo. Arranjos 2b, 3b e 4b (figura
3.1)

A modelagem dos reatores tipo tubular (PFR) componentes dos arranjos
2b, 3b, e 4b, foi realizada através da equacdo (3.35) na sua forma explicita com a variavel
tempo espacial isolada, sendo que os resultados da simulagéo sdo apresentados na Tabela
4.11. Os valores das varidveis g, [ S ], d, e Xs, para os diversos arranjos, encontram-se
registrados na Tabela 4.9. O valor de [E] para os arranjos 2b e 3b € 0,1698 g/L.. No caso do
arranjo 4b deve considerar-se o efeito de desnaturagéo sofrido pela enzima na sua passagem
pelo reator de mistura que antecede o reator PFR, de modo que utilizando-se a equagéo
(3.12) e ovaort @1,03 hdaTabela4.3, tem-se:

_ 01698 _
€] = 1+0,0468 (103) p4620 ol
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Cabe destacar que a utilizagdo da equacdo (3.36) levou aos mesmos
resultados obtidos através da equacdo (3.35), confirmando a forma da equacédo (3.36).

Tabela4.11 Tempo espacial para o0s reatores tubulares (PFR)
componentes dos arranjos 2b, 3b e 4b. Sistemas para 0s

quais considera-se a desnaturagéo da enzima (figura 3.1)

Arranjo Tempo espacial t ( h) do PFR
2b - (PFR) 16,9554
3b- (PFR + CSTR) 1,0134
4b - (CSTR + PFR) 15,9335

Com a finalidade de analisar 0 desempenho do reator tubular, componente
do arranjo 2b, diante do decréscimo no valor da conversdo pretendida, foram realizados
NoVos ensaios computacionais (equacao 3.35), cujos resultados sdo apresentados na Tabela
4.12. Nesta tabela o pardmetro de produtividade é definido como a razéo entre o nimero de

moles de sacarose hidrolisada e o tempo espacia do reator.

Tabela 4.12 Desempenho do reator tubular do arranjo 2b em funcdo da ateracéo no valor
da conversdo pretendida. Dados de entrada [Eo] = 0,1698, [S] = 2,4832
mol/L, pH5,0eT =55°C

Conversdo (%) [ S] (mol/L) [ S]conv (MoOI/L) t (h) Produtividade
(mol/(L>h))
98 0,0497 2,4335 16,96 0,1435
90 0,2483 2,2349 9,85 0,2269
80 0,4966 1,9866 7,24 0,2744
70 0,7450 1,7382 5,72 0,3039
60 0,9933 1,4899 4,60 0,3239
50 1,2416 1,2416 3,66 0,3392
40 1,4899 0,9933 2,84 0,3498
30 1,7382 0,7450 2,08 0,3582
20 1,9866 0,4966 1,36 0,3651
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A figura 4.5 apresenta os dados de desempenho do reator tubular na forma

gréfica, de modo afacilitar ainterpretacdo e comparacdo das diversas variaveis envolvidas.

18 +
16 @[ Sf] (moliL)
14
12 @ [ S]conv
mol/L
10 _ ( )
8
B Ot (h)
6 —
A _
m ] O Produtividade
27 I j I (mol/(Lxh)x 10)
0 - 1 : :
98 90 80 70 60 50 40 30 20
Converséao
€Y
20.00
16.00 —
- _
<
g 12.00 —
g’ 8.00 —
|_ —
4.00 —
OOO T I T I T I T I T
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00
Conversao
(b)

Figura 4.5 Desempenho do reator tubular: (2) comparacdo entre os diversos parametros de
desempenho do reator; (b) tempo espacia do PFR como funcdo da conversdo final.

Condicbes operacionais: T = 55 °C, [S] = 2,4832 mol/L, [Eo] =0,1698 g/L, pH =5,0.
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4.1.7 Reator tubular com reciclo - Modelo de Bowski adicionado da inibicao pelos

produtos dereacdo. Arranjo 5a (figura 3.1)

A modelagem do reator tubular com reciclo (RTR), proposto para o
arranjo 5a, foi realizada através do conjunto de equactes (3.42) a (3.45), sendo que o0s
resultados da smulagéo sdo apresentados na Tabela 4.13. Observe-se que os parametros de
entrada sdo aqueles contidos na Tabela 3.1, visto que o arranjo compde-se de apenas um

Unico reator.

Tabela 4.13 Tempo espacia do reator tubular com reciclo (RTR) para
Xs = 98%. Arranjo 5a - sistema para 0 qual desconsidera-se a

desnaturacdo térmica da enzima

Razé&o dereciclo Tempo espacia t (h)
0 11,71
10 44,32
20 59,59
50 80,51
100 93,48
200 102,51

Tomando-se xs = 0,98 na equacdo (3.42) a(3.45), tem-se:

t = (R+1)[-33295In(R+110)+232 In(R+50)+33063 In( R+1) ] +3579

(4.34)

Calculando o limite da equacdo (4.34) quando a razdo de reciclo tende a infinito, tem-se

que:

t = 11443h
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Este valor do tempo espacial (t) coincide com o do CSTR mostrado na
Tabela 4.2, confirmando como esperado que o comportamento do reator tubular com
reciclo infinito tende ao CSTR (Levenspiel, 1974).

O tempo espacial como funcéo da razéo de reciclo (equacdo 4.34) encontra-
se representado graficamente na figura 4.6.

120.00
114.43 h

Identificagao

RTR
80.00 —

CSTR
PFR

40.00 —

Tempoegpadd (h)
|

11.71h

0.00 .

I ' I '
0.00 100.00 200.00 300.00
Razao dereciclo (R)

Figura 4.6 Desempenho do reator tubular com reciclo (RTR) em fungdo darazéo de reciclo.
Condic¢des operacionais. T = 55 °C, [S] = 2,4832 mol/L, [Eg] = 0,1698 g/L, Xs
= 98%, pH = 5,0. Neste caso desconsiderou-se a desnaturacdo térmica da
enzima - equagéo (4.14).

4.1.8 Reator tubular com reciclo - Modelo de Bowski adicionado da desnaturacdo

térmica da enzima e da inibicdo pelos produtos de reacdo. Arranjo 5b (figura
3.1)

A modelagem do reator tubular com reciclo (RTR), adicionado da
desnaturacdo térmica da enzima, foi redlizada a partir da equacdo (3.65). Os dados de

entrada sG0 0s mesmos que os do reator PFR do arranjo 2b (ver secéo 4.1.5), enquanto 0s
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demais parametros podem ser localizados na Tabela 2.6 e nas secdes 2.4.2.6 € 2.4.2.8 desta
dissertacéo.

Quando fixa-se a conversdo (xs) em 98%, a aplicacdo da equacdo (3.65)
fornece os seguintes resultados.

paraR = 0, o tempo espacia é de 16,96 h;
para R tendendo ainfinito a conversdo desgjada ndo € atingida.
para R tendendo a 2,003 o tempo espacial do reator vai parainfinito (ver anexo VII).
Tomando-se a equacdo (3.65) na forma genérica e calculando os limites da
mesma quando:
arazdo de reciclo tende a zero (peladireita), e
arazdo de reciclo tende ainfinito (pela esquerda);
conclui-se que a equagéo (3.65) adota a forma da equacdo (3.35) para o primeiro caso e da
equacdo (3.17) para o Ultimo caso. Observa-se portanto, como a teoria preconiza, que o
reator tubular com reciclo (RTR), quando a razéo de reciclo (R) € zero, reproduz o
comportamento do PFR, equando R® ¥ elereproduz o CSTR.

Com a finalidade de observar-se a performance do RTR em funcéo da razéo
de reciclo, a conversdo final foi fixada em 80%, e os valores obtidos a partir de (3.65) para
0 tempo espacia do reator sdo apresentados na Tabela 4.14.

A figura 4.6 apresenta os resultados de desempenho do reator RTR, em

funcéo darazéo de reciclo (equacéo 3.65), quando a conversdo fina € fixada em 80%.

Tabela4.14 Tempo espacial do reator tubular com reciclo para xs = 80%

considerando-se a desnaturacéo térmica da enzima.

Razé&o dereciclo Tempo espacia t (h)

0 7,24

10 15,95

20 17,88

50 19,52

100 20,18

200 20,56

R® ¥ 20,91
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Figura 4.7 Desempenho do reator tubular com reciclo (RTR) em funcdo da razéo de
reciclo. Condigdes operacionais: T = 55 °C, [S] = 2,4832 mol/L, [Eg] =
0,1698 g/L, xs = 80%, pH = 5,0. Neste caso inclui-se o efeito da desnaturacéo

térmica da enzima - equacdo (3.65).

4.1.9 Desempenho global dos sistemas de reatoresideais propostos

O desempenho dos diversos arranjos de reatores propostos na secéo 3.3.1
(figura 3.1), tendo como base de referéncia a variavel tempo espacia (t), sdo apresentados
na Tabela 4.15. Esta Ultima tabela agrupa os resultados parciais obtidos nas seces 4.1.3 a

4.1.8 de acordo com o arranjo proposto para cada caso.

4.2 Discussao

Esta se¢cdo foi organizada de modo a apresentar inicialmente uma andlise
gera do comportamento da curva de velocidade em fungdo conversdo e da sistemética de
otimizagdo para 0s sistema de reatores. Logo a seguir serdo analisados os resultados
obtidos para os reatores individuamente, e finalmente avalia-se 0 desempenho global dos

arranjos propostos.
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4.2.1 Curvado inverso da velocidade em funcéo da conversao

As figuras 4.1, 4.2(a) e 4.2(b), assm como os dados mostrados na Tabela
4.1, indicam que, para a concentracéo inicial de substrato utilizada (2,4832 mol/L), a taxa
de reagdo atinge valores mais atos para xs £ 0,50. A andlise smulténea da figura 4.1 e da
Tabela 4.1 mostra que a diferenca entre o menor e 0 maior valor do inverso da velocidade
de reacéo:

paraxs £ 0,50 é inferior a 11%;
paraxs £ 0,60 é praticamente 20%;
paraxs £ 0,70 aproxima-se de 50%.
A Tabela 4.1 e a figura 4.2(b) demonstram que existe um decréscimo muito acentuado da
velocidade de reacdo para conversdes acima de 80%.

Visto que, para a faixa de baixas conversdes a mudanca na taxa de reacéo é
pequena (Tabela 4.1), espera-se que nesta regido o desempenho dos reatores de mistura
perfeita (CSTR) e tubular (PFR) seja muito proximo. E por isso que o tempo espacial dos
arranjos 2 e 4 (Tabela 4.15) € aproximadamente igual, porém com vantagem para 0 arranjo
4a.

Por outro lado, o decréscimo acelerado da velocidade de reacdo, para a
regido de altas conversdes, permite afirmar que, o reator tubular devera obter melhor
desempenho quando comparado ao reator de mistura perfeita, para elevadas conversoes
finais de substrato. Isto é confirmado na Tabela 4.15 poist cstr >> tper.

Como apresentado na se¢éo 4.1.1 a velocidade maxima de reacéo (0,3774
mol / (L>h)) é atingida para Xsma = 0,1499. Observa-se que para 0 < xs £ 0,1499 a taxa de
reacao cresce lentamente até atingir a velocidade méxima, sendo que para valores de xs
superiores a 0,1499 a velocidade de reagdo diminui inicialmente de forma gradual e a partir
de xs > 0,80 de forma extremamente rgpida.

Observe-se que a concentragdo inicial de substrato utilizada (2,4832 mol/L)
€ elevada, e consequientemente a inibicdo pelo substrato desempenha um papel importante
na cinética de reagdo (se¢do 2.4.2.7). Simultaneamente, quando atinge-se conversdes
elevadas, acima de 80% ter-se-a necessariamente altas concentragdes de produtos. Deste
modo, combinando estas observagbes com o0s resultados apresentados no parégrafo

anterior, pode-se concluir que o efeito da inibicdo pelos produtos é muito maior do que o
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efeito de inibicdo pelo substrato, conforme Monsan & Combes (1984) j& concluiram

anteriormente (ver secdo 2.4.2.8).

4.2.2 Otimizacgéo dos sistemas de reatores - Célculo da conversio intermediéria

No caso do sistema CSTR + PFR, sem desnaturacdo térmica (arranjo 4a), foi
demonstrado na secéo 4.1.1 a existéncia de um ponto de minimo na curva do inverso da
velocidade de reagdo em fungdo conversdo. A escolha da conversdo correspondente a esse
ponto de minimo como sendo a conversdo intermediéria do sistema conduz ao menor tempo
espacial para o arranjo em questéo, conforme os critérios de Levenspiel (1974).

Para 0 sistema PFR + CSTR, sem desnaturacdo térmica (arranjo 3a),
constatou-se que a otimizagdo do tempo espacid do sistema implica na escolha da
conversdo intermedidria (xs;) ser igual a 0,98. Isto significa que a conversdo fina, fixada em
98%, deve ser atingida no primeiro reator do arranjo (PFR), de modo que o tempo espacial
do sstema sga minimizado, em outras palavras um Unico reator PFR ter4 sempre
desempenho superior a qualquer sistema do tipo PFR + CSTR na conducéo da hidrdlise
enzimética de sacarose.

No caso de incluir-se a desnaturagdo térmica da enzima para o sistema PFR
+ CSTR, observou-se que ndo é possivel atingir a conversdo fina de 98%. Deste modo a
conversdo total do sistema foi fixada em 80 %, sendo que a otimizagdo do valor do tempo
espacial conduziu a xs; igua a 0,80, ou sgja, a melhor condicdo para o sistema € aquela em
que toda a transformagdo da sacarose acontece apenas no reator PFR (1° reator do arranjo).

Para 0 sistema CSTR + PFR com desnaturacdo térmica, 0 Xsietimo € igual a
zero, consequientemente o menor tempo espacial € obtido quando a conversdo na saida do
reator CSTR (1° reator do sistema) € nula, ou sgja, a utilizagdo de um Unico reator PFR é

novamente a melhor opcéo de trabalho.

4.2.3 Reatores de mistura perfeita (CSTR)

Os resultados obtidos para os reatores de mistura perfeita componentes dos

arranjos 1a e 3a (Tabela 4.15) demonstram claramente o péssimo desempenho deste tipo de

reator quando desegja-se atas taxas de conversao final.
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Quando soma-se a estes fatos a ponderacdo do fenbmeno de desnaturagéo
térmica da enzima invertase (Tabela 4.3), observa-se que devido ao elevado tempo de
residéncia, caracteristico do reator de mistura perfeita, ndo € possivel atingir a conversao
desgjada antes da total desnaturacéo da enzima.

E interessante observar que, para a obtencdo de um reator de mistura
perfeita (CSTR) com tempo espacial igual ao do reator tubular (PFR), seria necessario a
utilizacdo de uma quantidade de enzima aproximadamente 12 (doze) vezes maior do que a
utilizada no reator tubular (Tabelas 4.5 e 4.11).

Quando considerada a desnaturacdo térmica da enzima, 0 processo de
diluicdo é pouco efetivo para a obtencdo da conversdo desgjada (Tabela 4.7), inclusive
porque leva a concentracOes iniciais de substrato fora da faixa de interesse industrial.

A andlise das Tabelas 4.6 e 4.7 indica que a quantidade de &gua livre € um
fator de menor influéncia no processo de hidrélise em relacdo aos fatores de desnaturacéo
térmica e faixa de conversao (concentracdo de produto).

No caso do reator de mistura perfeita (CSTR) observa-se que a diminuicéo
no valor da conversdo fina conduz a valores significativamente melhores para o tempo
espacial (Tabela4.8). Lembrando que a concentragdo inicial de substrato é elevada (2,4832
mol/L ou 85% p/v) e que areacdo sofre significativa inibigdo pelo substrato particularmente
em concentragbes acima de 0,400 mol/L (secéo 2.4.2.7), pode-se concluir que estes
resultados (Tabela 4.8) indicam que a hidrélise enzimética da sacarose caracteriza-se pela

forte inibicdo pelo produto, confirmando as conclusdes apresentadas na segdo 4.2.1.

4.2.4 Reatorestubulares (PFR)

Os reatores do tipo tubular componentes dos sistemas propostos, quando
funcionando isoladamente ou apds os reatores de mistura perfeita, apresentam desempenho
muito superior a estes Ultimos (Tabelas 4.10 e 4.11). Isto confirma a andlise dos resultados
dasecdo 4.1.1.

A desconsideracdo do efeito da desnaturacéo térmica da enzima invertase,
pode conduzir a erros de sub-dimensionamento de até 30%, como pode ser verificado pela
andlise conjunta das Tabelas 4.10 e 4.11. Vaor este extremamente significativo, pois o sub-
dimensionamento diminui a produtividade final do sistema. Este fendmeno € mais marcante

guando desgja-se altas conversdes.
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Os resultados apresentados nas Tabelas 4.10 e 4.11 confirmam que, a partir
do modelo de Bowski (1971) adicionado da inibicdo pelos produtos de reacdo, é possivel
considerar-se o fendbmeno de desnaturacdo térmica da enzima, utilizando-se a seguinte

expressao:

1
Uppreey = - K. In(l' Kqg tPFRSEV) (3.36)

d
onde

terrcey - representa o tempo espacial para o reator tubular no caso de considerar-se a

desnaturacdo térmica da enzima invertase

terrsev - Fepresenta o tempo espacial para o reator tubular no caso de ndo considerar-se a

desnaturagdo térmica da enzima invertase (segdo 3.3.2.4 - equacgao 3.24).

Tomando-se como referéncia a produtividade alcancada para a conversao de
98%, € possivel avaliar os resultados apresentados na Tabela 4.12 e na figura 4.5(a), como
segue:
A produtividade € duplicada (0,2870 mol/(L*)), quando a conversdo final é fixada na
faixa compreendida entre 0,70 e 0,80;
Para a conversdo final de 0,30 o parémetro de produtividade aumenta apenas 2,5 vezes.
Também é importante registrar-se que, a concentracdo de sacarose na linha
de saida dos produtos, para a conversdo fina de 0,30, € aproximadamente 2,4 vezes
superior a concentracdo residual de sacarose quando a conversdo fina é fixada em 0,70
(tabela 4.12). Mesmo que hgja mudanca na vazéo de alimentacdo somente os valores
absolutos observados na tabela 4.12 mudam, porém os valores relativos permanecem 0s
mesmos.
Estas constatactes indicam que o reator do tipo tubular terd seu desempenho
otimizado no sentido de maior produtividade, para as condi¢es operacionais pré-fixadas
(tabela 4.12), quando a conversdo final estiver localizada entre 70% e 80%.
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4.2.5 Reator tubular com reciclo (RTR)

Os reatores tubulares com reciclo, para a cinética em estudo, apresentam
desempenho intermediario entre aquele obtido para os reatores CSTR e PFR isoladamente
(arranjos l1la/lb e 2a/2b), conforme pode-se concluir pela andlise dos resultados
apresentados nas seges 4.1.6 e 4.1.7. Nestas segOes demostrou-se tanto analiticamente,
guanto numericamente, que os limites de desempenho do RTR coincidem com o PFR
guando arazdo de reciclo (R) éigual azero, ecomo CSTR quando R ® ¥ . Este resultado
€ esperado para qualquer que sgja a cinética como demonstrado por Levenspiel (1974).

A andlise do desempenho do RTR demonstrou também, que do ponto de
vista de minimizar o tempo espacial, o reciclo étimo é o reciclo nulo, ou sgja inexisténcia de
reciclo, que corresponde ao limite do RTR quando a razéo de reciclo é zero, que reproduz
o comportamento do PFR. Como o PFR, por principio, tem mistura macroscopica nula no
interior do reator, conclui-se que a introducdo do reciclo, que € equivalente a introduzir-se
mistura macroscépica no reator, prejudica o seu desempenho.

Fixando-se a conversdo de saida do RTR em 98% e aumentando o reciclo a
partir do reciclo nulo, so € possivel atingir R = 2,003, visto que quando R ® 2,003 o tempo

espacia do RTR tende ao infinito.

4.2.6 Desempenho global dos arranjos propostos

A Tabela 4.15 mostra que o arranjo 2b é superior aos outros arranjos
propostos (figura 3.1), pois conduz ao menor tempo espacial t = 16,9554 h para 0 caso
mais redlista que inclui a desnaturacdo térmica da enzima invertase. Observa-se que a
desconsideragéo desse fendmeno (arranjo 2a) conduz a um erro de sub-dimensionamento de
30,96% no valor de projeto do tempo espacial do sistema

O aranjo numero 4b apresenta um desempenho excelente, obtendo o
segundo lugar em termos do parémetro técnico de comparacao (tempo espacial), sendo que
a diferenca em relacdo ao arranjo 2b é extremamente pequena. O erro de sub-
dimensionamento relacionado a desconsideracdo do processo de desnaturacéo da enzima

(arranjo 4a) conduz a uma diferenca de 31,04% no valor de projeto do tempo espacial do
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sstema em questdo, sendo que esta diferenca concentrase basicamente no
dimensionamento do reator tubular componente deste arranjo.

O tempo espacial determinado para o0 arranjo 2b, sistema formado por um
Unico reator tipo PFR, € 1,2% menor do que o tempo espacia do arranjo 4b. Isto indica que
0 desempenho destes sistemas s80 praticamente equivalentes.

Ainda com relagéo ao sistema CSTR + PFR com desnaturacdo (arranjo 4b)
observa-se que 0 mesmo é capaz de alcangar x; = 0,98, porém a conversdo intermedidria
(Xs1), que corresponde a conversdo obtida no 1° reator, que € o CSTR, ndo deve ultrapassar
o valor de 0,8972, isto € xs; £ 0,8972. Caso se tente fazer xs; > 0,8972 0 tempo espacial do
CSTR com desnaturacdo térmica da enzima tende ao infinito, conforme pode ser verificado
nafigura4.4.

Quando o fenbmeno de desativacdo térmica da enzima ndo é levado em
consideracdo observa-se que o sistema CSTR + PFR (arranjo 4a) fornece 0 menor tempo
espacial minimo, igual a 11,7000 h. A diferenca em relagdo a um Unico reator tubular
(arranjo 2a) € muito pequena, Dt = t,, - t,, = 0,0056 h, ou seja pouco maisde 20 s.

Desde que os arranjos 2 e 4 fornecem resultados muito proximos é possivel
afirmar que, do ponto de vista prético, em funcéo da simplicidade do sistema, 0 uso de um
Unico reator PFR seria preferivel. No entanto, deve-se observar que o sistema CSTR + PFR
providencia a oportunidade da mistura da solugdo de enzima com a solugéo de sacarose,
gue no caso do PFR, teria que ser feitafora do reator.

A Utilizagdo de reatores do tipo CSTR, para condigdes operacionais que
exijam dtas taxas de conversdo (arranjos 1 e 3 da Tabela 4.15), leva a resultados
insatisfatorios, pois 0s Mesmos ou ndo atingem a conversdo desgjada ou resultam em
sistemas de elevado tempo espacial. A andlise individual dos reatores ja assindara esta
tendéncia conforme pode ser verificado na segéo 4.2.3.

O reator tubular com reciclo, componente Unico do arranjo nimero 5,
apresenta um desempenho variando entre aguele observado para o arranjo 2 e o obtido para
o arranjo 1, conforme mostra-se na Tabela 4.15 e nas se¢bes 4.1.7 e 4.1.8. Asfiguras 4.6 e
4.7 demostram que o tempo espacia € uma funcdo monotonicamente crescente em funcéo
da razéo de reciclo (R). Isto significa que o tempo espacia 6timo, no sentido de menor

tempo espacia possivel, € obtido para R = 0. Conseqgiientemente a utilizacdo do arranjo 5
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para a producdo de aglcar invertido ndo € interessante, pelo menos do ponto de vista de
utilizar-se um volume minimo de reator.

De modo geral é possivel observar que, para a hidrdlise enzimatica da
sacarose, a mistura global (tipo de reator) e a segiiéncia de mistura (tipo de arranjo) séo

fatores extremamente importantes no desempenho do sistema reacional.

4.2.7 Consideracbesfinais

Os resultados obtidos na smulacéo computacional da reagéo de inversdo da
sacarose, indicam que o reator tubular apresenta um desempenho melhor do que o reator de
mistura perfeita. Isto reforca as hipéteses enunciadas por Monsan & Combes (1984) e
Moser (1991) e que encontram-se reproduzidas na segdo 2.3.5.

Ponderando as consideractes de Dunn et al. (1992), apresentadas na secéo
2.3.5, observa-se que os resultados obtidos nas seces anteriores deste capitulo, em termos
de desempenho, estdo em acordo com 0 comportamento que estes autores preconizam para
uma cinética de inibicdo combinada de produto e substrato.

Outro fato interessante de ser registrado diz respeito a comparacdo dos
resultados da presente modelagem e as conclusdes enumeradas por Levenspiel (1974) sobre
a desempenho de reatores ideais no caso de reacdes autocataliticas classicas. De acordo
com os resultados obtidos na simulacdo da reacéo de inversdo da sacarose:

para uma conversdo final menor ou igua que a do ponto de velocidade méxima, um
reator de mistura perfeita € mais adequado que um reator tubular;
para uma conversao final maior que a do ponto de velocidade maxima, o reator tubular é
superior ao reator de mistura;
o reator de reciclo apresenta desempenho intermediério, de acordo com a razéo de
reciclo, entre aquele observado para o reator tubular e o reator de mistura.
Estas conclusdes estéo de acordo com aquelas enunciadas por Levenspiel (1974), embora a
reacdo de hidrdlise da sacarose sgja diferente das reagdes autocataliticas classicas tratadas
pelo autor. O que estas reacfes apresentam em comum € a existéncia de um maximo para a

velocidade de reacdo em fungdo da concentracéo do reagente.
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As equagdes representativas dos diversos arranjos analisados envolvem
poténcias de até terceira ordem para Xs, exigindo as vezes, 0 uso de um grande nimero de
digitos para manter a precisdo de célculo.

O programa DERIVE, nem sempre apresenta as equagbes numa forma
compacta, de fécil verificacdo de resultados, e por isso torna-se necessario a manipulacao
algébrica das eguactes, auxiliando o programa na obtencdo e formatacdo das solugdes dos

sistemas analisados.



V - CONCLUSOES

Neste capitulo seréo apresentadas as principais conclusdes decorrentes deste
trabalho, no qual foram desenvolvidos os modelos e a smulacdo das condicdes de hidrolise
da sacarose pela enzima invertase nos sistemas de reatores ideais propostos na se¢éo 3.3.1.

A partir da andlise dos resultados obtidos é possivel afirmar que:

A cinética enzimética da hidrélise da sacarose caracteriza-se pelo fato de que o efeito de

inibicdo pelos produtos é muito maior do que o efeito de inibigdo pelo substrato.

A velocidade de reacéo é fortemente afetada para valores de conversao acima de 80%.

Devido a existéncia de inibicdo pelo substrato, a hidrélise enzimética da sacarose

apresenta um fator inicial autocatalitico fundamentado no consumo do préprio substrato.

A desconsideracdo do fenbmeno de desnaturacdo térmica conduz a erros significativos

de dimensionamento, além de indicar erroneamente qual € o sistema 6timo.

O reator tubular apresenta melhor desempenho do que o reator de mistura perfeita, em
especial quando a conversdo final requerida pelo sistema for muito elevada, acima de
70%.

A quantidade de &gua livre € o fator de menor influéncia no processo de hidrdlise da

sacarose quando comparado aos fatores de desnaturacdo térmica e faixa de conversdo.

E possivel introduzir o fator de desnaturagdo térmica da enzima invertase, para o caso de
reatores tubulares, no modelo de Bowski adicionado da inibicdo pelos produtos

utilizando-se a equacéo (3.36).
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Reatores tubulares apresentam, sob as condigdes operacionais propostas, um
desempenho otimizado, relativo ao fator produtividade, para conversdes na faixa entre
70% e 80%.

Para 0 sistema CSTR + PFR sem desnaturacdo térmica, a conversdo intermediaria foi
fixada em 14,99% porque este valor corresponde ao ponto de minimo no gréfico do
inverso da velocidade de reagdo em funcdo da conversdo nas condigdes dadas, sendo

esta escolha a que conduz ao menor tempo espacial para este sistema.

O sistema CSTR + PFR sem desnaturacdo térmica, exige um tempo espacial total de
11,7000 h, resultando no melhor arranjo para a producdo de aglcar invertido do ponto

de vista da minimizag&o do tempo espacial.

O arranjo composto por um unico reator CSTR, para 0 caso sem desnaturacdo térmica,

exige 0 maior tempo espacial, sendo este de 114,4300 h.

Quando inclui-se a desnaturagéo térmica da enzima no modelo observou-se que com um
Unico CSTR ndo é possivel alcancar-se a conversao de 98%, para as condi¢fes usadas, a
ndo ser que a quantidade de enzima sgja aumentada, sendo que, empregando-se 6 vezes

mais enzima o tempo espacial éigua a 177,49 h.

Para obter-se um reator CSTR com o0 mesmo tempo espacial do reator PFR seria
necessaria a utilizacdo de uma quantidade de enzima aproximadamente 12 (doze) vezes
maior do que a utilizada no reator tubular, para o caso de considerar-se a desnaturacéo

da enzima.

Quando inclui-se o fendbmeno de desnaturacdo da enzima nas equagdes de projeto, o
menor tempo espacial, 16,9554 h, corresponde ao arranjo composto por um Unico reator
PFR, enquanto o segundo menor tempo espacia, 16,9674 h, corresponde ao arranjo

composto por um CSTR + PFR.
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A escolha entre um arranjo do tipo 4 (CSTR + PFR) e um do tipo 2 (PFR) deve
considerar, necessariamente, outros parametros além do tempo espacial minimo, tais
como: conveniéncia de pré-mistura, viscosidade da solugdo, custos, fenbmenos de

transporte, vantagens e desvantagens operacionais dos arranjos.

O sstema PFR + CSTR , considerando-se ou ndo a desnaturacdo térmica da enzima, ndo

€ competitivo em termos de tempo espacial, quando comparado a um Unico reator PFR.

O reator CSTR com desnaturacdo térmica da enzima, para as condi¢des de trabaho

propostas, ndo atinge conversoes superiores a 89,72%.

O tempo espacial do RTR, parax: = 98%, tende ao infinito quando a razéo de reciclo for

superior a 2,003.

Para a hidrélise enzimética da sacarose com dta conversdo, a mistura global (tipo de
reator) e a sequiéncia de mistura (tipo de arranjo) sdo fatores extremamente importantes

no desempenho do sistema reacional.

Os resultados apurados estdo de acordo com as expectativas tedricas apresentadas no

capitulo Il desta dissertagéo.



VI - RECOMENDACOES E SUGESTOES

Os resultados apresentados nesta dissertacéo indicam que 0 proximo passo é
a verificagio experimental dos dois melhores arranjos (Tabela 4.15). E recomendavel que
esse novo trabalho pondere as variaveis ligadas aos fendbmenos de transporte, bem como o
grau de dificuldade no controle operacional do sistema. Sugere-se que as condigdes
experimentais sgjam as seguintes:
temperatura na faixa de 50 °C a 55 °C;
pH = 5,0;
concentracdo inicial de sacarose em nivel industrial ou sgja acimade 2,0 mol/L;
conversdo final de 70% a 80% e 98%;
concentracdo minima da enzima invertase de 0,1698 g/L.
Do ponto de vista econdmico seria interessante efetuar uma avaliagdo dos
custos fixos e variaveis de cada arranjo proposto.
A imobilizacdo da enzima invertase, sua aplicacdo em diversos tipos de
reatores e a modelagem subsequiente dos mesmos, € outra linha de trabalho promissora.
A possibilidade de pesguisar outras enzimas para a obtencdo de novos
produtos, utilizando-se a sacarose como substrato, deve ser anadisada cuidadosamente,

pois existe um vasto potencial de mercado.
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8.1 ANEXO | - Equacéo de projeto do reator CSTR componente do arranjo 3b

E apresentada a seguir a equacio de projeto do CSTR componente do arranjo 3b,
sistema para 0 qual considera-se a desativacdo térmica da enzima, como funcdo da

conversdo intermedidria do sistema de reatores (Xs;). Neste caso Xs; € representado pela

letrai. (t 2CSTRC - a:]ua;a) 4, 14)

Aoprox(#80)

#E61: 121 31 2 53 73 i
3.2801232.10 +13.368084.10 .1 +1,6228211.10 +4i-6.4046475.10 ] .LN”

198 =

3.5619478.10 . {5."

1 y 118 54 32 2
[—3.1543627.10 . (7.523245.10 i +41.311~

5 a4 | g

| 2.56815.10 —2.4B32:10 i ) -
i-4] 2
56 16 24 135 =
5137.10 -4-4_£33047.10 3.1N{1—-%)-05 G405674.10 .(8.6650376.10 i

3 139 2 1M 173
-1.1171821-1C 1 -1.521161.10 1+2.7132476.10 I
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8.2 ANEXO Il - Equacéo de projeto parao arranjo 3b

A expressdo abaixo representa a equacao global de projeto do arranjo 3b (PFR +

CSTR) relativa a conversdo intermediaria do sistema (xs;). Neste caso xs; € representado

pelaletrai. (trowa -3 - €quagéo 4.15).

f 49 1 |
2400, 386—21 . 367221-1LN 2.5551221.10 LN +6.
462 5 4
L L 2.56815410 -2.4832410 1

F N it S R G ]

47 _ 48 50
6498364410 JLN{1-i)-4.(2.6213762.10 +i-2 8920743.10 ) +—m898—

) 3. 2801232

[ R e B L R

121 51 2 53 75 (
10 +[3.3680B4-10 i +1.6228211.10 +i-6.4046475-10 ).IN|
|
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R L S Tl i ]
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1 Y 1l1s 54 2 5%
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5 4
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a Ta 24 l1ig 3 =
Fi+4 _633047.10 )+1W{1-1)-9.6405874.10 - (8.6650375.10 g = RERLT

139 2 171 173
63110 +i -1.521161-10 £142.7132476:10 )
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8.3 ANEXO Il - Derivada da equacao de projeto do arranjo 3b

A equacdo abaixo representa a derivada primeira, relativa a conversdo intermediaria

do sistema (Xs;), da equagéo global de projeto do arranjo 3b.

21.35752-[6.5094063-1D_ vi =1 T

4 5 g 1 E
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] 7 i 9
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31 4 iz 3 35 2 56
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8.4 ANEXO IV - Equacao de projeto do reator PFR componente do arranjo 4b

E apresentada a seguir a equagdo de projeto do PFR componente do arranjo 4b,
sistema para 0 qual considera-se a desativacdo térmica da enzima, como funcdo da

conversdo intermedidria do sistema de reatores (Xs1). Neste caso Xs; € representado pela

letrai. (t 2PFRC ~ a:]ua;a) 420)
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8.5 ANEXO V - Equacéo de projeto do arranjo 4b

A expressao abaixo representa a equacao global de projeto do arranjo 4b (CSTR +

PFR) relativa a conversdo intermedidria do sistema (Xs;). Neste caso Xs; € representado pela

letrai. (trota - 40 - €QUaCE0 4.21).
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8.6 ANEXO VI - Derivada da equacéo de projeto do arranjo 4b

A equacdo abaixo representa a derivada primeira, relativa a conversdo intermediaria

do sistema (Xs;), da equacgéo global de projeto do arranjo 4b.
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6515164215620904.10 )

pEdeL PR 174 & 175 ~
2 «1 +2.0031459636804336252%9.10 vio—1,5868302206751719161 .10 i

8 1745 7 176 & i
i +5.484563030102%824009.10 -1 —1.55457948403647122%8.10Q 1 +2.3

r i

4

176. .5 176 4 i
5356BL93636V5TYLT .10 vl =2, 307736252304 97368848.10 34144459877

176 3 175 2 ¥
854461259782.10 «1 -5.357TE991126172000724.10 +i +9.14862620689458"

174 165
Bd1abzs10 Pi42.515916481 5908422644610
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ANEXO VII - Equacdo de projeto doreator RTR.

E apresentada a seguir a equagio de projeto do RTR (com desnaturagdo térmica)

nas formas gréfica e algébrica, sendo o tempo espacial expresso como fun¢éo darazéo de

reciclo (R). Neste caso arazdo dereciclo é representada pelaletrar.

A equacdo abaixo representa a simplificagdo da equacdo (3.65) para as seguintes

condi¢des operacionais. T = 55°C, [S)] = 2,4832 mol/L, [Eo] = 0,1698 g/L, Xs= 98%, pH =
5,0. (secé0 4.1.8)

#5272

155 3 S 5

21,3675« (r+1) -ILM(1,73882:10  -r-(r+1}-LH(2.32397.10 -z42.5673.10 J-1.*

153 4 155 . - o
21032+20  sxe[r+1)oLN{497 e r4+2.483:10 )=1.72671:10  or«{r+1l) «IN{r+1~

156 2 156 154 %
}-2.141+10  .r -2.14854.10  -r+1.11588.10 |-21.3675.{r+1).1N(1.7~
155 5 5 153 n
3882:10 - (r+1}-LN{2.32397.10 +z+2.5673.10 )=1.21032.10  «{r+1)+IK~
4 155 154 =
(497+r+2.483.10 )-1.72671+10 .« (r+1)+LN{r+1)-2.141-10 .x—2.14854.~

156
10 J—21.3675« (r+1)+1R{r+1)

r=100

T-200




