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RESUMO

O objetivo deste trabalho foi o estudo de biorreatores em processos fermentativos para
producdo de carotenoides. Utilizaram-se modelos matematicos cinéticos e os balangos de
massa para cada configuracdo de biorreator proposto nesse estudo para posteriormente aplica-
los a uma linguagem computacional no software Scilab. Inicialmente, foram usados métodos
laboratoriais pelo nosso grupo de pesquisa para a obtencdo de dados experimentais dos
carotendides a partir da Rhodotorula glutinis, microrganismo utilizado em meios fermentados
usando a manipueira como substrato principal. Apo6s a obtencdo dos dados experimentais, foi
preciso determinar o ajuste correto e qual modelo matematico seria adequado para descrever
melhor o comportamento cinético do nosso microrganismo e estudar seu desenvolvimento
fermentativo para cada configuracdo de biorreator estudado nesse trabalho. Entre os modelos
cinéticos disponiveis na literatura, foram selecionamos quatro, dentre eles o modelo de
Monod, que considera apenas os efeitos do substrato limitante; outros modelos cinéticos
apontam a inibicdo tanto por parte do substrato quanto por parte do produto. As inibi¢es dos
produtos poderdo ser representadas pelos modelos de Levenspiel, Luong, Ghose e Thyagi, que
propuseram em uma Unica equacdo a inibicdo do substrato e do produto. Os biorreatores

utilizados nesse estudo sdo os de batelada alimentada e ndo alimentada, CSTR e PFR.

Palavras-chaves: carotenoides, Rhodotorula glutinis, manipueira, biorreatores.



ABSTRACT

The objective of this work was the study of bioreactors in fermentative processes of
carotenoid production. They used kinetic mathematical models and mass balances for each
bioreactor configuration proposed in this study to later apply them to a computational
language in the Scilab software. Initially, laboratory methods were used by our research group
to obtain experimental data on carotenoids from Rhodotorula glutinis, a microorganism used
in fermented media using manipueira as the main substrate. After obtaining the experimental
data, it was necessary to determine the correct fit and which mathematical model would be
appropriate to better describe the kinetic behavior of our microorganism and to study its
fermentative development for each bioreactor configuration studied in this research project.
There are numerous models to describe such kinetic behavior, in the literature we selected 4
(four) models, among them we have Monod, which considers only the effects of limiting
substrate; Other kinetic models point to inhibition by both substrate and product. Product
inhibitions may be represented by Levenspiel, Luong, Ghose and Thyagi models, which
proposed substrate and product inhibition in a single equation. The bioreactors used in this
study are the fed and non-fed batch, CSTR and PFR that will be presented later in the research
project.

Keywords: carotenoids, Rhodotorula glutinis, manipueira, bioreactors.
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1 INTRODUCAO

A mandioca (Manihot esculenta Crantz), familia das Euforbiaceas, representada na
figura 1, € uma espécie que teve sua origem na America Latina e sua producdo esta voltada
principalmente para o consumo humano. Mais de 80 paises produzem mandioca, sendo que o
Brasil participa com mais de 15% da producdo mundial, com cerca de 25 milhdes de

toneladas de raizes.

Figura 1: Mandioca (Manihot esculenta Crantz)
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Fonte: Mundo boa forma, 2015.

De facil adaptacdo, a mandioca é cultivada em todos os Estados Brasileiros,
situando-se entre 0s nove primeiros produtos agricolas do pais, em termos de area cultivada, e

0 sexto em valor de producdo (CAMILI; CABELLO, 2007). Na Figura 2 é apresentado 0
fluxograma da producéo de farinha de mandioca.

Figura 2: Fluxograma da producéo de farinha de mandioca.
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Fonte: Del Bianchi, 1998.



A partir do ponto de vista ambiental, com a crescente producdo industrial e o
aumento dos residuos téxicos gerados, ha uma crescente degradacdo do meio ambiente.
Diante desse fato, novas politicas de reducdo deste problema ambiental sdo implantadas a
cada instante. Como exemplos de iniciativas industriais para desacelerar esta poluicdo, temos
criagdes de novas tecnologias e aproveitamento desse material descartado no meio ambiente.

Atualmente, uma alternativa que vem crescendo intensamente é o aproveitamento do
material toxico gerado no processo de fabricacdo do produto. A manipueira, residuo liquido
gerado nas industrias de processamento de mandioca, se torna um poluente de muito gasto
para estabilizacdo por conter altas concentracbes de matéria organica, notadamente
carboidratos. Apresenta potencialidade de aplicacdo que simultaneamente resolveria o
problema do seu manejo e ainda recuperaria recursos na sua utilizacdo. A preocupa¢do com o
residuo manipueira é bastante significativa, ja que a producdo da farinha de mandioca gera
entre 267 a 419 litros desse residuo para cada tonelada de raiz processada (CAMILI;
CABELLO, 2007). Segundo Del Bianchi (1998), Uma industria de médio porte processa, em
média, cerca de 696 toneladas de raiz por més, gerando cerca de 239 mil litros de manipueira

por més. (A Figura 3 representa a manipueira extraida da mandioca)

Figura 3: A manipueira residual da fabricacgdo de farinha
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Fonte: EEJAM-blogspot, 2011.
Uma forma bastante interessante para a solugcdo deste problema é a utilizacdo, como

substrato, para a producédo de biomoléculas através da fermentacdo por microrganismos. Essas

biomoléculas carotendides usadas em varios processos, como na industria nutracéutica e
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cosmecéutica, formam um dos mais importantes grupos de pigmentos naturais amplamente
utilizados na industria (JANECZKO et al., 2014).

Os carotendides sdo corantes naturais responsaveis pelas cores amarelas, laranja e
vermelho utilizado nas industrias alimenticia, farmacéutica, cosmecéutica e de racdo. Além de
seu amplo uso como corantes e no enriquecimento de alimentos, também sdo utilizados
devido a sua atividade pré-vitaminica A e as propriedades que resultam em possiveis funcbes
bioldgicas benéficas a salde, tais como o fortalecimento do sistema imunologico e a
diminuicdo do risco de doencas degenerativas (certos tipos de cancer, doencas
cardiovasculares, degeneracdo macular e catarata) (N11ZU, 2003).

Dentre 0s microrganismos estudados para a producdo de carotendides destacam-se:
Rhodotorula, Phaffia rhodozyma, Sporobolomyces, Blakeslea trispora, Dunaliella salina e
Haematococcus pluvialis, sendo que o0s carotendides naturais mais investigados sdo a
astaxantina, betacaroteno, cantaxantina, toruleno e licopeno (VALDUGA et al., 2009).

A Rhodotorula glutinis é um microrganismo interessante para producdo fermentativa
Representado na figura 3. Devido a alto teor de desenvolvimento com baixas taxas
nutricionais, tornando-se assim bem conveniente na producdo em escala industrial. Esta
levedura é uma das que apresenta maior bioconversdao em betacaroteno (maior atividade
provitamina A). Além disso, o substrato, sendo um residuo, reduz os custos do processo € a
sua utilizagdo se torna interessante como forma de biorremediagdo (DE JESUS, 2006).

Figura 3: Rhodotorula glutinis

,’

Fonte: microenalimentostIogspot, 2016.

Considerando uma alta taxa de conversdo, substrato-produto, vemos que a cinética
envolvida no processo é de extrema importancia, sendo muito relevante o estudo deste

processo para sua completa otimizacdo industrial. Vale ressaltar que um bom modelo cinético
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ajuda a descrever o comportamento do microrganismo e a viabilidade do processo ao qual foi
designado, assim elaborando uma estratégia mais eficiente para producéo e reducdo de custos.

Segundo Alves (1996), modelo cinético € um conjunto de relagdes, comumente
usadas na forma de equacGes, entre as variaveis de interesse cinético no sistema a ser
estudado. No caso da fermentacdo alcodlica, as variaveis de interesse sdo as concentracfes de
substrato, etanol, de células e de oxigénio, além dos fatores como pH e temperatura.

A modelagem matematica da cinética de fermentacdo tem como principio que a
velocidade de formacdo é proporcional a velocidade de crescimento celular, desde que se
desconsidere a perda de viabilidade celular, que € fator significativo em altas concentracdes
celulares (ALVES, 1996). Para descrever o tipo de comportamento celular, a literatura
apresenta diversos modelos cinéticos.

Uma forma de abordar todo esse estudo € por meio da producdo do produto em
biorreatores. Os biorreatores (figura 4) sdo equipamentos usados para converter matérias-
primas em produtos utilizando microrganismos, células animais, células vegetais ou enzimas
(CAMPESI,2007).

FIGURA 4: tipos de biorreatores
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FONTE: profissaobiotec.com.br/biorreatores-como-eles-funcionam/ 2018.

Os biorreatores tém por objetivo proporcionar as condi¢cBes adequadas de
temperatura, pH, concentracdo de substrato, sais minerais, vitaminas e oxigénio (para
organismo aerdobios) para que microrganismos e células cresgam e produzam os metabolitos
de interesse (SCHUGERL, 1987).

12



Na industria de fermentacdo, os biorreatores de tipo tanque agitado sdo 0s mais
empregados. Algumas das razbes sdo por assegurar correta distribuicdo dos nutrientes
(homogeneizacdo), um minimo de morte celular resultante de adicdo de &cido e base
concentrados para o controle de pH, uma confidvel transferéncia de calor para controle da
temperatura e de massa para o suprimento de oxigénio, e por fim a facilidade no aumento de
escala (CHARLES,1985)

Os reatores de escoamento empistonado sdo reatores continuos muito utilizados pela
industria devido a sua aplicabilidade a processos de larga escala. Reatores tubulares podem
ser considerados reatores de comportamento ideal quando o escoamento em seu interior é
empistonado, apresentando no sentido radial uma mistura perfeita e no sentido axial auséncia
de mistura (PEREIRA, 2017).

Os regimes de producdo dos biorreatores podem ser por processos descontinuos onde
temos reatores de batelada, processos continuos, CSTR (Continuous Stirred-Tank Reactor) ou
PFR (Plug Flow Reactor), e batelada alimentada.

Nos processo descontinuo, o0 mosto é colocado de uma vez s6 junto com o inoculo.
Ao formar a producdo méaxima, o processo é finalizado e o biorreator € esvaziado e limpo. As
velocidades de consumo de substrato e crescimento celular variam ao longo do processo. Este
regime de operacdo € o mais utilizado na industria devido a facilidade de operagdo e controle
de processo, embora ndo seja o processo com melhor rendimento (PEREIRA, 1999).

No processo continuo o substrato € adicionado continuamente de modo que sua
concentracdo fique constante, ao mesmo tempo retira-se 0 mosto fermentado de modo que o
volume total permanega constante. A velocidade de crescimento e de consumo de substrato
séo constantes e vdo depender da concentragdo do substrato limitante (PEREIRA, 1999).

O processo de batelada alimentada € na verdade um processo descontinuo
semelhante ao de batelada, onde em determinado momento, inicia-se uma alimentacédo
controlada do substrato. Este tipo de condugdo de processo tem vantagem em permitir um
maior rendimento final, e de impedir inibicdo da formagdo de produtos por causa das
concentracgdes iniciais elevadas de um substrato. (PEREIRA, 1999).

Os processos quimicos dentro de uma industria devem ser projetados de modo a
serem economicamente viaveis, além de atender as necessidades deste processo (PEREIRA,
2017).

Para poder atingir a plenitude da fabricacdo, os reatores de uma industria tornam-se

objetos de suma importancia ao longo dos processos produtivos. No que diz respeito aos
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reatores, a otimizacao consiste — na maioria das vezes — em maximizar a geracdo de produtos
desejados ou de maior valor agregado, gerando o melhor rendimento através dos menores
custos (PEREIRA, 2017).

O objetivo deste estudo, a partir dos métodos experimentais, foi estudar os
biorreatores e suas aplicagdes na producdo de carotendides através da fermentacdo da
manipueira residual do processo de fabricagdo da farinha de mandioca, utilizando o
microrganismo Rhodotorula glutinis no cultivo submerso, visando descrever seu

comportamento em cada configuracdo de biorreator.
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2.0BJETIVOS

1. OBJETIVO GERAL.
Descrever 0 comportamento cinético da Rhodotorula glutinis em cultivo submerso

da manipueira e avaliar o crescimento do microrganismo em diferentes biorreatores.

2. OBJETIVOS ESPECIFICOS.

e Estudar a linguagem computacional usada no software Scilab.

e Buscar modelos cinéticos fermentativos na literatura para usar no microrganismo
Rhodotorula glutinis.

e Implantar o método Levenberg-maquardt para otimizagdo dos modelos
selecionados.

e Avaliar todos os modelos usados e escolher o melhor que descreve o
microrganismao.

e Simular os modelos estudados no software Scilab e aplica-los no balango de massa
do reator.

e Comparar resultados de converséo obtidos para cada biorreator.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA.

3.1 MODELOS CINETICOS

A importancia da estimacdo de parametros cria a necessidade de formular modelos
que permitam explicitar a extensdo e percepcdo dos conhecimentos, explicar fenémenos e
predizer comportamentos, assim permitindo-se 0 homem compreender o ambiente que o cerca
(SANTO, 2001).

De acordo com Bayley e Ollis (1986), os modelos cinéticos normalmente usados em
fermentacdes, podem ser divididos em:

e Ndo-estruturados e ndo-segregados: nos quais a celula de microrganismos é
considerada como soluto;

e Estruturados e ndo-segregados: onde as células sdo tratadas como individuos de
multiplos componentes, porém com composicdo média semelhante;

e Nao-estruturados e segregados: onde as células sdo tratadas como seres individuais
distintos, porém descritos por um Unico componente;

e Estruturados e segregados: onde as células de microrganismos sdo consideradas
como individuos distintos e formados por multiplos componentes.

O tipo de modelo mais encontrado na literatura para descrever a fermentacdo
alcodlica é do tipo ndo-estruturado e ndo-segregado. A equacdo mais simples e popular para
descrever o crescimento microbiano é a equacdo de Monod, que assume a presenca de
substrato como limitante para o crescimento. A cinética de Monod estd apresentada na
Equacdo 1 (HAN; LEVENSPIEL, 1988).

U = pmax @)

S+Ks
Onde:
Mmax € @ maxima velocidade especifica de crescimento celular;

S é a concentracéo de substrato limitante;
Ks a constante de Monod, que representa o valor de S no qual a velocidade especifica de

crescimento celular é a metade do seu valor maximo.
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Sabe-se que a equacdo de Monod é normalmente usada como aproximacgdo para

descrever a cinética de crescimento microbiano, porém se constatou que além da limitacdo

pelo substrato, ha também efeitos inibidores na cinética da fermentagcdo (PINHEIRO, 2011).

Contudo temos que levar em consideracao a inibicdo por parte do produto, de acordo

com o Luong (1985), pode-se dividir os modelos cinéticos que correlacionam a inibi¢do pelo

produto em 4 tipos:

I.  Relagdo Linear:

u=uméx.(1— - )

Pmax
Il.  Relacdo Exponencial:

U = puméax e k2P

Onde: K; é a constante de inibicdo empirica.

I1l.  Relacdo Hiperbdlica:

1
n= uméx( p>
1+E

Onde: K3 é a constante de inibicdo empirica.

IV. Relacdo Parabdlica:

ML = Umax (1 — L )0'5

pmax

)

(3)

(4)

()

Outro modelo utilizado para descrever o comportamento cinético do microrganismo

é o de Levenspiel (1980), onde segundo ele, revisou e generalizou uma equacdo matematica

para descrever o crescimento celular contendo um termo de inibigdo pelo produto, além de

levar em consideracéo o efeito do substrato limitante (Ks). Modelo dado pela equagéo (6).
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Sendo: Pnsx a concentracdo limite do produto inibidor. Levenspiel (1980), observou que, se

temos um valor P muito menor que Pmax, @ equagao se reduz para a equagéo de Monod.

Ghose e Tyagi (1979) propuseram um modelo que descrevesse a0 mesmo tempo a
inibicdo causada pela concentracdo de substrato, como a causada pelo produto gerado do
consumo desse substrato, dado pela equacéo (7). Esses modelos cinéticos foi o que apresentou

melhores ajustes aos seus dados experimentais (GHOSE; TYAGI, 1979).

L = Wmax. SSZ.(I— P) (7)

Ks+S+—
Ki

Tosetto e Andrietta (2002), propuseram um modelo semelhante ao de Ghose e
Thyagi (1979), diferindo apenas pela adicdo de um expoente no termo de inibicdo pelo

produto, onde os valores desse parametro assumem valores diferentes de 1.

M = Hmax. > =z (1 - PT:éx)n (8)

KS+S+E

O uso de modelos matematicos que descrevam a cinética do processo fermentativo
possibilita o projeto de uma planta de fermentacdo a partir da obtencdo de condi¢bes 6timas
de operacdo. Para a manutencdo destas condi¢bes se faz necessaria a escolha de uma
estratégia de controle adequada. Isto pode ser adequadamente realizado pelo estudo prévio de
modelagem da planta e simulagdo em computados (ANDRIETTA; MAUGERI, 1994).

No campo de otimizacdo, quadrados minimos tem varias aplicacGes, destacando-se
Seu uso para ajuste de parametros de modelos frente a conjuntos de dados coletados em
experimentos (GARDENGHI; SANTOS, 2013).
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3.2 BIORREATORES

Sé&o grandes reatores que tem finalidade de obtencdo de produto. Devem possuir todos
os controles que permitam dar condi¢des adequadas de crescimento ao microrganismo,
monitorar a formacdo de produto e consumo de substrato. Nesse estudo vamos abordar 4 tipos
de reatores bastante utilizados na industria.

3.2.1 BATELADA

Segundo CARVALHO (2001), no modo de operacdo em batelada, durante o tempo de
fermentacdo, nao ha entrada de meio no sistema. Pode-se ainda acrescentar antiespumante, e
oxigénio, no caso de reacOes aerdbias. Se ndo ocorrer retirada de amostras, ou evaporacgédo de
produto, o volume reacional permanece constante durante todo o tempo. Este tipo de processo
apresenta sérias desvantagens, como o0 tempo gasto para encher, esvaziar e esterilizar o
equipamento, porém maior flexibilidade devido ao fato do mesmo equipamento estar
disponivel para producdo de diversos produtos, de acordo com a necessidade. A alta
concentracdo do substrato no inicio da fermentacdo pode causar inibi¢cdo no crescimento do
microrganismo e até mesmo repressdo, levando a baixos valores de rendimento e
produtividade. Assim, parte do substrato adicionado pode produzir de produtos sem interesse.

No reator em batelada, considera-se que nada é adicionado ao mesmo durante a
fermentacdo, exceto anti-espumantes, controladores de pH e outros. ConcentracBes de
nutrientes, células e produto variam ao longo do tempo e crescimento microbiano.

BAILEY et al. (1986) considerando um componente i em um reator operando em
batelada, a variacdo do mesmo com o tempo é dada pela derivada que é numericamente igual
a taxa de formacdo do mesmo, como consequéncia de reacdes. 1sso pode ser escrito da forma

apresentada na equacao XX:

d
P (VRC;) = Vg.1y; 9)

V» € 0 volume reacional.
C; € a concentracdo molar do componente i no reator (moles/volume.tempo)

1; € a velocidade de formagéo do componente i devido a reagdo (moles/volume.tempo)
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Considerando que ndo h& variacdo significativa de volume no reator durante o
processo, sendo que nada é adicionado e a quantidade de amostra retirada é desprezivel, assim
como a quantidade de gas que deixa o reator, considera-se volume constante, e a equagdo XX
torna-se:

dc;
ar Tfi (10)

O termo 7¢;, segundo BAILEY et al. (1986), esta diretamente ligado as condicdes do
microrganismo utilizado na fermentacdo e ao estado da populacdo, como morfologia,
composicao e distribuicdo de idade das células. Ainda, isto esta relacionado aos parametros
ambientais que influenciam as rea¢c6es, modificando consequentemente as taxas.

Para 0 modo em batelada, devemos considerar tudo dentro do reator, isto é, células vivas e
mortas, consumo do substrato e formacao de produto, entdo as equac6es de balango de massa

para todos 0s componentes citados sdo:

% =1y —1y (11)
% =Ty (12)
% =-Ts (13)

Z_}; =Tp (14)

Estas equacOes sdo derivadas com relacdo ao tempo de operacdo, resultando em
consumo de substrato, formacdo de produto e crescimento celular em cada ciclo de
fermentacdo na batelada.

3.2.2 BATELADA ALIMENTADA

Na batelada alimentada temos 0 mesmo principio descontinuo, como o proprio nome diz,
¢ adicionado mais uma nova parte de substrato até sua capacidade, sendo assim uma
alimentacdo controlada do reator, no seu balanco de massa temos o efeito de diluicdo sendo

representado pelas equagdes a seguir:

Balango de células viaveis

dXV =TX—Td—EXV (15)
dt %4
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Balanco de células mortas
dXq F

= =~ Ta Ty A (16)
Balanco de substrato
das F
d_t:rS_V(SF_S) 17)
Balango de produto
dpP F
- =P (18)
Variacdo de volume no reator
d—V =F (19)
dt

Segundo (WANG, 2000) os modelos em batelada ndo sdo capazes de representar processo
em batelada alimentada, ja que o fluxo de entrada causa mudancas no comportamento

morfoloégico dos microrganismos.

3.2.3 REATOR CSTR

O Reator agitado de mistura perfeita também é conhecido por Reator de Retromistura ou
Reator de Mistura Completa (CSTR — continuous-stirred tank reactor ou CFSTR — constant
flow stirred tank reactor) e bastante utilizado em processos industriais operado
continuamente. Pelo fato desse reator ser considerado como mistura perfeita, cada variavel é a
mesma em cada ponto dentro do reator, ndo sendo dependentes da posicdo ou do tempo.
Desse modo a temperatura e a concentra¢do ou velocidade de reacdo sdo modeladas como
idénticas em todo o reator, inclusive na saida (FOGLER, 2009).

Segundo (MUSHTAQ, 2014) Para reacdes de fase liquida o uso de tanques agitados é util,
pois em grande parte dos casos a intensa agitacdo é necessaria a reagdo. Para um CSTR ideal
a probabilidade de uma determinada concentracdo e temperatura deve ser a mesma em todos
0S pontos no interior do reator e na corrente de saida.

Os reatores CSTR Tém uma grande aplicagdo como equipamentos para pesquisa e
desenvolvimento de estudos cinéticos. Certas situacdes experimentais podem ocorrer muito

rapidamente em processos operados em modo batelada ou semi-batelada enquanto que em um
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reator tipo CSTR, tais condi¢cbes podem ser alcancadas e medidas em regime permanente
(LOVELL e EL-AASSER, 1997).
O balanco material para 0 CSTR segue pela equacéo (20):

dN,

ar (20)

FAO _FA +fTAdV =

Em que F é o fluxo massico da espécie A (M.T-1),
t é o tempo (T) e N é dado em massa (M),
V é o volume (L3),

r é a velocidade de reacdo da espécie A.

Considerando que o CSTR seja operado em estado estacionario, consequentemente ndo
havera variacOes espaciais na velocidade de reacdo, sendo assim temos a equacgdo de projeto

para um CSTR:
= Fao = Fa 2N
—1,
Em que V é o volume do reator requerido para reduzir a vazdo massica da espécie A que
entra, de F,, para a vazdo massica de saida F,, quando a espécie A que entra e estd
desaparecendo a uma velocidade —7y.

3.3 REATORES NAO-IDEAIS

Segundo (FOGLER,2009) frequentemente se observa comportamentos diferentes
daqueles previstos pelos modelos ideais, requerendo maior andlise. Em geral se utiliza a
técnica da Distribuicdo de Tempos de Residéncia (DTR) para caracterizar as nao idealidades
dos reatores nos casos em que se busca diagnosticar problemas de um reator ja em operacéo,
para prever taxas de conversdo ou concentracdo do efluente em reatores existentes quando
uma nova reacdo for usada no reator, ou para dimensionar reatores a partir da analise de
reatores de escala laboratorial.

Em reatores ideais, todas as moléculas permanecem no interior do reator exatamente o
mesmo tempo (Tempo de Residéncia). Entretanto nos reatores reais as moléculas
permanecem por tempos diferentes. No intuito de descrever as ndo idealidades de reatores
tipo lagoa buscou se investigar e caracterizar a funcao distribuicdo de tempos de residéncia

(DAVI, 2015).
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De acordo com o (FOGLER, 2009,), Em um reator ideal, empistonado ou em batelada,
todas as por¢Oes do material no reator tem o mesmo tempo de residéncia. Entretanto no caso
de um CSTR, ocorre que algumas porc¢des que entram no reator o deixam imediatamente por
que o material esta sendo retirado continuamente do reator, enquanto outras permanecem no
reator por longos periodos, pois nem todo o material é removido de uma s6 vez. Contudo,
parte sai do reator apds permanecer um periodo de tempo em torno do tempo de residéncia
médio. De maneira geral, em qualquer tipo de reator, a distribuicdo de tempos de residéncia é
uma das mais importantes caracterizacfes do reator, pois pode afetar significativamente seu

desempenho.
3.4 METODO DOS MINIMOS QUADRADOS

O objetivo deste método € aproximar uma funcdo f por outra g, escolhida de uma
familia de fungdes em duas situacbes distintas: no dominimo discreto e no continuo
(CARDOSO,2008).

No dominio continuo a fungéo f é dada por sua forma analitica (y = f(x)).
Aproxima-se f(x), x € [a, b], por um polindmio de grau maximo m, isto €,

f(x)=ay+ayx; + -+ apxy, =B(x) = glx)
De tal modo que a distancia de B,,(x) e f seja minima.

Usando a definicdo de distancia, tem-se que os coeficientes a,, a4, ..., a,, Sa0 tais que

b
ow—%me 24)

Seja a menor possivel

No dominio discreto, a funcdo f é dada por uma tabela de valores. Para a fungdo dada
por n+ 1 pares de pontos (xq, Vo), (X1, V1), ., (Xn, Vi), €M que y; = f(x;),i =0,1,...,n,
com os n + 1 pontos distintos, determina-se um polindmio (com coeficientes reais)

fx) =ap+aix + -+ amXy = Pn(x) = g(x)
De grau maximo m (m < n) e tal que

n

D e = PG’ (25)

k=0
Seja minima (CARDOSO, 2008).
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3.5 METODO DE LEVENBERG-MAQUARDT

A principal caracteristica deste método € atacar a estrutura particular do problema.
Originalmente, esta estratégia foi proposta por Levenberg (1944) e Marquardt (1963), e foi
considerada precursora da técnica de regies de confianca.

Dado um ponto X, € R™, LMA trabalha com a aproximacao

2
qc(p)“‘:“%”]C‘l'Fc” (26)

em torno de X, sendo F.€ R™ m o residuo em X. e j.€ R™™ a jacobiana da funcéo residual
avaliada em X_.. Deste modo, o subproblema de regido de confianca € um problema de

quadrados minimos lineares com passo restrito, cujas condi¢des de otimizagédo sdo dadas por

(chjc"')\*I) p*:'chFc (263-)
A" ([p*|-4.)=0 (26b)
A =0, [p*ll < A (26c)

O sistema linear (9a) esta bem definido somente se (jIj.+A*1) for definida positiva.
Como jI'j,. é ao menos semi-definida positiva, entdo (jIj.+A*1) sera definida positiva sempre
que A * > 0. Em particular, podemos ter dificuldades numéricas, por mal condicionamento ou
por singularidade, quando A * = 0. Neste caso, de acordo com (9b), Por outro lado, caso o

problema possua solucdo na fronteira, € sempre possivel encontrar A * que satisfaga ||p*|

A.. Assim sendo, consideramos

p(D) & —(lje +A ) i F, (27)
em que T ¢ a pseudoinversa de Moore-Penrose, e queremos encontrar A *> 0 tal que
Ip(A )l = 4, (28)

A equacdo (11) é chamada de equagdo secular. Por conseguinte, nosso problema se
reduz a encontrar um zero de uma equacdo em uma variavel. Para tal, usaremos o Método de
Newton, com algumas salvaguardas que serdo apresentadas logo mais. Notemos que A * atua
como um regularizador, ou seja, ele a justa o sistema (9a) para que sempre exista uma solugédo
p*. E justamente essa a conexdo de LMA com regides de confianca. Segundo Levenberg
(1944) e Marquardt (1963), originalmente, o parametro A* era computado de forma
heuristica. Com regiGes de confianca, buscamos o multiplicador de Lagrange da restri¢do
quadrética A * > 0 de tal maneira que ||p*|| = 4., salvo o caso particular em que a solucédo seja

internaeentdo A * =0.
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4. METODOLOGIA

Ao iniciar nossos estudos, precisamos determinar um algoritmo para determinar qual
modelo cinético vamos usar como lei de velocidade em nosso biorreator. O software usado é
o Scilab, e 0 método para validar esse modelo cinético é Levenberg-Maquardt, consiste em
uma otimizacao de processo usando minimos quadrados usado em sistemas nao-lineares. No
Scilab existem rotinas pré-programadas, onde temos que utilizar nossos dados obtidos em
laboratdrio e 0 modelo escolhido para analise cinética e posteriormente a nossa analise no

biorreator.

4.1 ALGORITMO

O algoritmo foi desenvolvido em 3 partes logicas para a execu¢do do programa no
software Scilab. O programa principal foi feito para a utilizacdo dos dados experimentais e
outros dois subprogramas foram feitos para a parte dos célculos que o programa ira fazer.

O primeiro programa (Figura 5) utilizou os dados e chama os outros dois subprogramas
para realizacdo dos calculos e graficos e posteriormente ird plotar nossos graficos para

analise.

FIGURA 5: Programa principal Scilab.

1 FEDER IER

2

3

4 L BALRR

5

= clc;clear all; close all; format long

7 %% MATN PROGRAM

8 $DADOS

] xdata [$.572012 B5.880852 6.496€528 T7.377706 2.2254064 2.7230128 2.8612368];
10 ydata [-0.25833 -0.0625 -0.0875 -0.04028 0.13611 0.03056 0.016&67]:

I = zdata = [5.733333333 4.7 5.233333333 4 £.733333333 7.266666667 T.466666667];

12 tdata [0 4 8 12 24 36 48]:

13 pdata= [xdata;zdatal:

14 tEstimativas iniciais

15 - x0 = [0 0]:

16 3Subprogama do Levenberg-Marguardt

17 - par Batelada (xdata, ydata, zdata, tdata,pdata,x0) ;
18 %Subprograma do Biorreator

19 = CC = conv(par,xdata, zdata) ;

20 tPlot do grafico

21 — plot (tdata,CO, "ko")

22 - hold on

ZEl = tlist = linspace(tdata(l),tdata(end)):
24 - plot (tdata,CC, 'b-")

25|1= xlabel T

26 — ylabel C

27 - title( X TEMPO (t)')
28 - legend("' Levenspiel model')

28 — hold off

Fonte: Autoral.
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O segundo subprograma, ird aplicar o método do Levember-Maquardt para sistema néo-

lineares, analisando os modelos que melhorem se ajustarem.

FIGURA 6: Subprograma Levenberg-Maquardt.

1 $UNIVERSIDADE FEDERAL DA Paraima

2 %CENTRC DE TECHOLOGIZ

3 $DEPARTAMENTC DE ENGENHARIZA QUIMICA

4 $ALUNC: JULLIENDRYOS ANDRE LUIZ DA COSTA BARROS

5

[ function x = Batelada (xdata,ydata, zdata, tdata,pdata, x0)

7 $Modelo cinetico

8 — fun = @(x,pdata) ( (miMax* [ (1-(zdata./PMax)) . x(2))) .* (xdata./ (xdata+x (1)) ) ) -ydata;
g $0timizacgdo do processc (Levenberg-Marguardt)

10 — options = optimoptions (@lsgnonlin, "Rlgorithm', "trust-region-reflective');
1ak= [%x] = lsgnonlin(fun,x0,[]1,[]1,0ptions)

12

13 = options.Algorithm = 'levenberg-marguardt':

14 — [%x] = lsgnonlin(fun,x0,[]1,[],o0ptions)

Fonte: Autoral.

Finalizando nosso algoritmo temos o programa utilizado para definir a conversao no nosso
biorreator escolhido.

FIGURA 7: Subprograma Biorreator

1 $UNIVERSIDADE FEDERAL D& PaRaimEa

2 $CENTERC DE TECHCOLOGIA

3 $DEPARTAMENTC DE ENGENHARIZ QUIMICR

4 $ALUNC: JULLIENDRYCS ANDRE LUIZ DR COSTR BRRRCS

S

[ function dxdt = conv(x,xdata, zdata)

7 % glokal =xdata =zdata

3 tCalculo da lei de welocidade (com pardmetros estimados na otimizagdo)
= Fa =(miMax* ((l-(zdata./Pmax)) . *=x(2))).* (xdata./ (xdata+=x(1))):

10 - fprintf('Valor de ERa: f'\n',Ra)

11 %Calculo da conversdo a partir do balango de massa do biorreator
12 = dxdt = - (Ra./xdata):

12 = fprintf('Valor de ¥: Ff'\n',d=xdt)

Fonte: Autoral.

Aplicando esse algoritmo desenvolvido para o estudo, pode-se ser aplicado para nossa

analise cinética que sera mais detalhado no topico seguinte.
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4.2 ANALISES CINETICAS E ESTIMACAO DE PARAMETROS

O estudo da analise cinética foi realizado com quatro concentracdes diferentes. As

concentracgdes, 25%, 50%, 75% e 100% respectivamente do meio de cultura foram submetidas

a avaliagbes com quatro modelos cinéticos adquiridos da literatura. Os modelos cinéticos

avaliados no estudo preliminar, Monod, Luong, Levenspiel e Ghose-Tyagi foram submetidos

ao modelo de otimizacdo de processo usado no estudo, Levenberg-Marquardt. Os dados a

sequir (Tabela 1-4) foram obtidos no experimento e foram calculadas as derivadas das

concentragoes.
Tabela 1: Dados do experimento a 25%

Tempo Substrato 25% Biomassa | §Substrato 25% éBiomassa

0 0,466506 0,4 -0,0311 0,01667

4 0,3421044 0,466666667 -0,01166 0,0125

8 0,3732048 0,5 -0,01166 -0,01667

12 0,2488032 0,333333333 -0,01728 0,08472

24 0,207336 2,866666667 -0,00317 0,1

36 0,17278 2,733333333 -0,00504 -0,00417

48 0,08639 2,766666667 -0,0072 0,00278

Fonte: Autoral.
Tabela 2: Dados do experimento a 50%
Tempo Substrato 50% Biomassa 6.Substrato 50% | &.Biomassa

0 3,88755 1,366666667 -0,00778 -0,16667

4 3,8564496 0,7 -0,11094 -0,00833

8 3 13 -0,04456 0,0125

12 3,4999836 0,8 -0,0063 0,12222

24 1,848746 5,233333333 -0,08752 0,1125

36 1,399518 35 -0,05327 -0,06944

48 0,570174 3,566666667 -0,06911 0,00556

Fonte: Autoral.
Tabela 3: Dados do experimento a 75%
Tempo Substrato 75% Biomassa 6.Substrato 75% | §.Biomassa

0 6,652528 3,266666667 -0,32626 -0,05

2 6 3,166666667 -0,38861 -0,04167

4 5,098074 31 -0,15216 -0,0375

8 5,684678 2,933333333 -0,02346 0,15833

12 4,910398 4,366666667 -0,1113 0,22917

24 4,561972 5,566666667 -0,02134 0,01667

48 4,234473 3,966666667 -0,01365 -0,06667

Fonte: Autoral
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Tabela 4: Dados do experimento a 100%

Tempo Substrato 100% | Biomassa &.Substrato 100% | &§.Biomassa
0 9,572012 5,733333333 -0,17278 -0,25833
4 8,880892 4,7 -0,38444 -0,0625
8 6,496528 5,233333333 -0,1879 -0,0875
12 7,377706 4 -0,10453 -0,04028
24 2,2254064 6,733333333 -0,19395 0,13611
36 2,7230128 7,266666667 0,02649 0,03056
48 2,8612368 7,466666667 0,01152 0,01667

Fonte: Autoral.

A analise preliminar foi realizada com marcacdes de tempo em relacdo ao crescimento do

microrganismo. Foram realizadas sete marcacfes no tempo para a andlise cinética, aplicando

a rotina do Levenberg-Marquardt, foi realizado um ajuste ndo-linear para cada marcacao de

tempo com 4 pontos de concentracdes diferentes, gerando sete graficos referente a cada tempo

obtido pelo experimento.

Tabela 5: Ponto 1 Concentragdes no tempo (t=0)

Concentracdo%o Substrato dSubstrato 6Biomassa Biomassa
25 0,466506 -0,0311 0,01667 0,4
S0 3,88755 -0,00778 -0,16667 1,366666667
75 6,652528 -0,32626 -0,05 3,266666667
100 9,572012 -0,17278 -0,25833 5,733333333
Fonte: Autoral.
Tabela 6: Ponto 2 Concentragdes no tempo (t=4)
Concentracdo%o Substrato 6 Substrato dBiomassa Biomassa
25 0,3421044 -0,01166 0,0125 0,466666667
S0 3,8564496 -0,11094 -0,00833 0,7
75 6 -0,38861 -0,04167 3,166666667
100 8,830892 -0,38444 -0,0625 47

Fonte: Autoral.
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Tabela 7: Ponto 3 Concentragdes no tempo (t=8)

Concentracdo%o Substrato dSubstrato dBiomassa Biomassa
25 0,3732048 -0,01166 -0,01667 0,5
S0 3 -0,04456 0,0125 13
73 5,008074 -0,15216 -0,0375 3,1
100 6,496528 -0,1879 -0,0875 5,23333333
Fonte: Autoral.
Tabela 8: Ponto 4 Concentragdes no tempo (t=12)
Concentracdo%o Substrato & Substrato dBiomassa Biomassa
25 0,2488032 -0,01728 0,08472 0,33333333
S0 3,4999836 -0,0063 0,12222 0,8
75 5,684678 -0,02346 0,15833 2,93333333
100 7,377706 -0,10453 -0,04028 4
Fonte: Autoral.
Tabela 9: Ponto 5 Concentragdes no tempo (t=24)
Concentracdo% Substrato o Substrato dBiomassa Biomassa
25 0,207336 -0,00317 01 2,86666666
50 1,848746 -0,08752 0,1125 5,23333333
75 4,910398 -0,1113 0,22917 4,36666667
100 2,2254064 -0,19395 0,13611 6,73333333
Fonte: Autoral.
Tabela 10: Ponto 6 Concentragcdes no tempo (t=36)
Concentracdo% Substrato dSubstrato dBiomassa Biomassa
25 0,17278 -0,00504 -0,00417 2,73333333
50 1,399518 -0,05327 -0,06944 3,5
75 4,561972 -0,02134 0,01667 5,56666667
100 2,7230128 0,02649 0,03056 7,26666667

Fonte: Autoral.

29




Tabela 11: Ponto 7 Concentragdes no tempo (t=48)

Concentracdo%o Substrato dSubstrato dBiomassa Biomassa
25 0,08639 -0,0072 0,00278 2,76666667
S0 0,570174 -0,06911 0,00556 3,56666667
75 4,234473 -0,01365 -0,06667 3,96666667
100 2,8612368 0,01152 0,01667 7,46666667

Fonte: Autoral

Cada grafico analisado é composto de quatro pontos referente a cada concentracao feita
pelo estudo. Por fim, obtivemos pardmetros faltantes nos modelos cinéticos através do

Levenberg-Marquardt.

4.3 SIMULAQAO DO BIORREATOR

Apbs encontrar o modelo cinético que melhor descreve o comportamento da
Rhodotorula glutinis e obter os respectivos parametros restantes, 0 modelo em questdo sera
nossa lei de velocidade no balango do biorreator. Ao utilizar os pardmetros que obtivemos no
nosso subprograma do Levenberg-Marquardt, podemos calcular a lei de velocidade para cada
ponto do tempo e de concentracao.

Neste estudo usaremos dois biorreatores para simular o crescimento do nosso
microrganismo, Batelada e CSTR. As equacdes de projeto utilizadas na simulacdo foram
algebricamente manipuladas para simplificar os calculos e a escrita do subprograma do
biorreator.

Para o biorreator Batelada a equacéo utilizada:

ax; =— 29
Para o biorreator CSTR a equacdo utilizada:
—Ra.V
X, _
/dt = g0 (30)
Sabendo que Fa0 = Ca0.v0 temos:
—Ra.V
X, _
at Ca0.v0 G
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A vazdo volumétrica adotada é uma faixa determinada por experimentos no laboratério.
No préximo tépico apresentaremos os resultados obtidos na pesquisa e na simulagdo

decorrente de todo o trabalho desenvolvido.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1 LEI DE VELOCIDADE

Os modelos cinéticos usados neste trabalho foram analisados no SCILAB. Para o
SCILAB, os ajustes ficaram adequados, pois ao analisar preliminarmente a obtencéo da lei de
velocidade, constatou-se que o melhor ajuste foi 0 modelo cinético de Levenspiel. Para chegar
nessa conclusao que nosso melhor modelo representa com maior eficiéncia 0 comportamento
do microrganismo, utilizaram-se os dados apresentados das tabelas 5-11 e aplicamos o
método de otimizacdo de processos, Levenberg-Marquardt. A seguir temos o plot dos gréaficos
de nossos resultados, velocidade de Substrato Vs Substrato e velocidade de Biomassa Vs
Substrato.

Figura 8: Ponto 1 Velocidade de Substrato Vs Substrato

Vel. Substrato X Substrato

Vel Substralo

Fonte: Autoral

Figura 9: Ponto 1 Velocidade de Biomassa Vs Substrato

Vel.Biomassa X Substrato
T

Vel Bioma

Substrato

Fonte: Autoral.
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Vel.Substrato

VelBiomassa

Vel.Substrato

Figura 10: Ponto 2 Velocidade de Substrato Vs Substrato
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Fonte: Autoral.
Figura 11: Ponto 2 Velocidade de Biomassa Vs Substrato
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i \\\ -
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Fonte: Autoral.
Figura 12: Ponto 3 Velocidade de Substrato Vs Substrato
- Vel. Substrato X Substrato
A \
\\

Substrato

Fonte: Autoral.
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Vel.Biomassa

Vel Sebstrato
-

Vel Bomassa

Figura 13: Ponto 3 Velocidade de Biomassa Vs Substrato

Vel.Biomassa X Substrato

O Daa
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Substrato

Fonte: Autoral.
Figura 14: Ponto 4 Velocidade de Substrato Vs Substrato
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Fonte: Autoral.

Figura 15: Ponto 4 Velocidade de Biomassa Vs Substrato
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Fonte: Autoral.
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Figura 16: Ponto 5 Velocidade de Substrato Vs Substrato
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Fonte: Autoral.
Figura 17: Ponto 5 Velocidade de Biomassa Vs Substrato
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Figura 18: Ponto 6 Velocidade de Substrato Vs Substrato
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Figura 19: Ponto 6 Velocidade de Biomassa Vs Substrato
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Figura 20: Ponto 7 Velocidade de Substrato Vs Substrato

Vel Substrato X Substrato

Fonte: Autoral.
Figura 21: Ponto 7 Velocidade de Biomassa Vs Substrato
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A seguir com o modelo ja determinado e aplicaremos em dados experimentais obtidos

com quatro concentracOes diferentes. A seguir temos o0s resultados obtidos do ajuste do

modelo cinético para cada concentracao estudada.

5.2 CONVERSAO

Os reatores estudados foram Batelada e CSTR, apds o ajuste onde determinamos a lei

de velocidade onde sera utilizado na equacdo de projeto do reator e posteriormente 0s

resultados de conversdo para cada concentracdo estudada. A seguir, serdo apresentados 0s

resultados obtidos (Tabela 12-19) de converséo para as concentragdes de 25%, 50%, 75% e

100%.

5.2.1 CONVERSAO PARA CONCENTRACAO 25%
Tabela 12: Velocidade de substrato X Substrato (25%0)

TEMPO EM HORAS (h) CONVERSAO BATELADA CONVERSAO CSTR

0 0,007773 0,037017
4 0,011226 0,053459
8 0,010083 0,048014
12 0,016989 0,0809

24 0,011866 0,056503
36 0,022058 0,105036
48 0,105671 0,503197

Fonte: Autoral.

Figura 22: Velocidade de substrato X Substrato (25%) Batelada.

CONVERSAO (X) X TEMPO (t)

0.12

0.08[

15 20 2 30 35

Tempo(t)

Fonte: Autoral.
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Figura 23: Velocidade de substrato X Substrato (25%) CSTR.
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Tabela 13: Velocidade de Biomassa X Substrato (25%)

TEMPO EM HORAS (h)

CONVERSAO BATELADA

CONVERSAO CSTR

0 0.033510 0,159570
4 0.035253 0,167871
8 0.035085 0,167069
12 0.035618 0,169611
24 0.469738 0,236847
36 0.113112 0,538629
48 0.129937 0,618749

Fonte: Autoral.

Figura 24: Velocidade de Biomassa X Substrato (25%) Batelada.
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5.2.2 CONVERSAO PARA CONCENTRACAO 50%

Figura 25 :Velocidade de Biomassa X Substrato (25%) CSTR.
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Fonte: Autoral.

Tabela 14: Velocidade de substrato X Substrato (50%0)

TEMPO EM HORAS (h) CONVERSAO BATELADA CONVERSAO CSTR
0 0,00213 0,009440
4 0,001996 0,009220
8 0,002858 0,012753
12 0,002255 0,010365
24 0,048264 0,227212
36 0,011484 0,042110
48 0,123151 0,583907

Fonte: Autoral.

Figura 26: Velocidade de substrato X Substrato (50%) Batelada.
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Figura 27: Velocidade de substrato X Substrato (50%) CSTR.
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Tabela 15: Velocidade de Biomassa X Substrato (50%o)

TEMPO EM HORAS (h) CONVERSAO BATELADA CONVERSAO

CSTR
0 0,031439 0,029324
4 0,031692 0,031335
8 0,04074 0,031100
12 0,03492 0,031697
24 0,06611 0,002496
36 0,08733 0,024679
48 0,214356 0,025705

Fonte: Autoral.

Figura 28: Velocidade de Biomassa x Substrato (50%) Batelada.
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Figura 29: Velocidade de Biomassa x Substrato (50%) CSTR.
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5.2.3 CONVERSAO PARA CONCENTRACAO 75%

40

Tabela 16: Velocidade de substrato X Substrato (75%)

TEMPO EM HORAS (h) CONVERSAO BATELADA CONVERSAO

CSTR
0 0,004417 0,021116
4 0,005632 0,026860
8 0,009068 0,043011
12 0,006504 0,030941
24 0,010233 0,048859
36 0,011851 0,063259
48 0,021574 0,100929

Fonte: Autoral.

Figura 30: Velocidade de substrato X Substrato (75%) Batelada.
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Figura 31: Velocidade de substrato X Substrato (75%) CSTR.
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Fonte: Autoral.
Tabela 17: Velocidade de Biomassa X Substrato (75%).

50

TEMPO EM HORAS (h) CONVERSAO BATELADA CONVERSAO CSTR
0 0,005148 0,024198
4 0,005222 0,024515
8 0,005329 0,024991
12 0,005255 0,024622
24 0,005388 0,025605
36 0,005860 0,030418
48 0,005459 0,025793

Fonte: Autoral.

Figura 32: Velocidade de Biomassa X Substrato (75%) Batelada.
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42




Figura 33: Velocidade de Biomassa X Substrato (75%) CSTR.
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5.2.4 CONVERSAO PARA CONCENTRACAO 100%
Tabela 18: Velocidade de substrato X Substrato (100%).

TEMPO EM HORAS (h) CONVERSAO BATELADA CONVERSAO CSTR
0 0,002818 0,013419
4 0,003324 0,015829
8 0,004929 0,023471
12 0,004399 0,020946
24 0,084756 0,403602
36 0,021563 0,102679
48 0,009819 0,046755

Fonte: Autoral.

Figura 34: Velocidade de substrato X Substrato (100%) Batelada.
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Figura 35: Velocidade de substrato X Substrato (100%) CSTR.
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Tabela 19: Velocidade de Biomassa X Substrato (100%).

TEMPO EM HORAS (h) CONVERSAO BATELADA CONVERSAO

CSTR
0 0,007198 0,034278
4 0,008102 0,038579
8 0,009392 0,044725
12 0,009361 0,044574
24 0,012276 0,058456
36 0,009475 0,045119
48 0,004969 0,023660

Fonte: Autoral.

Figura 36: Velocidade de Biomassa X Substrato (100%) Batelada.
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Figura 37: Velocidade de Biomassa X Substrato (100%) CSTR.
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6. CONCLUSOES

Os resultados obtidos podem concluir que o modelo de Levenspiel é o que melhor
descreve o comportamento de nosso microrganismo Rhodotorula glutinis para baixas
concentracdes. Atualmente ainda ha muitos estudos para formular modelo que descreva o
comportamento de meios fermentativos para altas concentracdes. A conversao apresentada
nos resultados é claramente discutivel, pois vemos que para baixas concentracdes, resultados
mais satisfatdrios e coerentes com o que podemos comparar com a literatura. Em termos de
biorreator, vemos que 0 crescimento de nosso microrganismo € mais favoravel no reator
CSTR. Observamos também que o reator CSTR € mais eficiente que nosso reator de batelada,
como em algumas das simulacBes com relacdo a conversdo de 100% de eficiéncia em
comparacao a batelada, podendo ser observado esse efeito para concentracfes mais altas Até
50%, fica indeterminado as conversdes, por ter incoeréncia em seus resultados por
justificativa de lei de velocidade s6 descrever concentracGes mais baixas. Pode-se concluir
que o CSTR é o biorreator mais vidvel para o crescimento do nosso microrganismo

Rhodotorula glutinis.
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