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RESUMO

Os obijetivos deste trabalho, englobaram a°
obtencic do proieto 6timo de uma planta industrial de
fermentacio alcodlica continua e a elaboragdo ds estratégia

de controle mais adequada para sua operagBo.

Através de modelagem matemdtica e simulagdes por
computador, obteve-se como projeto Stimo, para as condigfes
de operagdo das destilarias brasileira, aquele constituido de
4 reatores de mistura perfeita ligados em série, com 2
seguiﬁte distribuicio de volume em relagldo ac volume total de
reator: 20,96% para < reator 1, 26,72% para o© reator 2,

31,56% para o reator 3 e 20,76% para o reator 4.

0 sistema de controle é constituido de duas
malhas tipo "SISO" (Single Input - Single Output). Uma para
controle da temperatura de cada r=sator, através da
manipulagdo da vazdo de fluido de resfriamento. Gutra para
controle da concentragfc de ART (agicares redutores totais)
no efludnte do reator 4, manipulando-se a vazdo de meio de
alimentacdo (mosto), ou seja, alterando-se o tempo de

residéncia dos reatores.
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A estratégia de controle "FEEDRACK" foi adotada
por apresentar excelente desempenho, ser a de menor
complexidade e também a de menor custo viabilizando assim,.
sua implanta¢io nas unidades industriais. A lei de controle
utilizada para a malha de temperatura foi a proporcional e
para a malha de ART as leis PI {proporcional~integral) e PID
{proporcional-integral-derivativo), sendo que 08 par8metros
dos controladores PI e PID foram ajustados pelo precedimento

des ZIEGLER-NICHOLE.
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SUMMARY

The aims of this work concern with the development
of an optimal deszign of an industrial plant for continuous
alcohol fermentation and the development of the most agdequate

control strategy for such a plant.

Through mathematical modeling and computer
simulation an optimal design was obtained, for the Rrazilian
industrial operating conditions, which consists of 4 {four}
well-mixed fermentors linked in series, with the following
volume distribution retated to the fermentor total volume:
20.96% for fermentor 1, 26.72% for fermentor 2, 31.56% for

fermentor 3, and 20.76% for fermentor 4.

The control system consist of two "SIS0" (S8ingle
Input - 8Single Output) loops. One controls the temperature of
each fermentor, through manipulating out—-flow chilling. The
other controls TRS (Total reductor sugars) concentration in

the efluent from fermentor 4, manipulating the .feed medium,

The FEEDBACK control strategy was adopted for its

excellent performance and for being the less complex as well

Xiv



as presenting the lowest c¢ost, fitting therefore the
requirements of industrial units. The control law used for
the temperature loop was the proportional and for the TRS
loocp the PI (Proportiwnalﬂlﬁtegral} and PID {Proportional-
Integral-Derivative) laws. The parameters for controllers PI

and PID were @ adjusted according to the ZIEGLER-NICHOLS

procedure.
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I. INTRODUCAO

A fermentacio alcodlica no Brasil, inicialmente
utilizada para a produgdo de aguardente a partir de caldo de
cana~de—ag¢icar passou, mais tarde, a ser aplicada também na

produgdo de etanol.

As primeiias industrias brasileiras de produgdo de
etanol surgiram vinculadas 3s usinas de agigcar onde o melago,
subproduto da fabricag8o do agbcar, era utilizado como
matéria-prima. A -intencdo era transformar um produto sem
grande valor comercial {melag¢o) em um outro de maior valor

agregado {etanol}.

Até o inicio dos anos 560, poucos eram oOS
investimentos feitos nestas industrias. Apesar do processo
Melle-Boinot, batelada alimentada com reciclo de células, ter
£ido desmenvolvido na Franga na decada de 30, segundo LIMA
{1860}, 05 processos de cortes e o de utilizagdo de pés
individuais na fermentagio (processc cldssico ou batelada)

eram ainda os mais utilizados.

AS causas para este atraso provavelmente estavam

ligadas ac problema de falta de incentivoes, dificuldades de

1



obtencio de eguipamentos e até mesmo no peguence interesse gue
a produglo de etanol despertava devido ao mercado interno ser

pequene e o externo possulr forte concorréncia.

Jad na década de 60, observou-se um inicio no
processo de modernizagio desta industria gue foi acompanhada
pelos pesguisadores. BORZANI & FERNANDES (1964), estudaram a
cindtica da fermentagdc alcoédlica continua, iniciando um

processo que seria levado a cabo nos anos 70.

Ko inicio da década de 70, praticamente todas as
degtilarias de Alcool j& operavam com O Processo Melle-
Boinot, com grandes ganhos no rendimento e na produtividade.
Nesta década este processo foi otimizado, chegando nos anos

80 no seu méximo de eficiéncia.

Em paraleloc & otimizagZo do processo Melle-Boinot,
também chamado batelada-alimentada com reciclo de células,
intensificou-se os estudos sobre o processo continuo de

fermentagdo alcodlica.

0 avango tecnolégico da indastria alcooleira no
Brasil nas décadas de 70 e 80, foram frutos do programa "PRO-

ALCOOLY, lancado pelo governo brasileiro com o objetivo de



substituir a gasolina derivada do petrdleo, consumida nos
veiculos automotores, pelo etanol. A abertura de linhas de
créditos e uma politica de prego favordvel, impulsionaram o

desenvolvimento tecnoldgico deste setor.

A demanda crescente de etancl nestas décadas, levou
os pesgquisadores e as empresas ligadas ao setor a buscar
processos de alta produtividade. Os caminhos seguidos por
estes pesquisadores foram: primeiro otimizar o PpProcesso
batelada-alimentada j& existente e o segundo partir para o

processo continuo de fermentagdo.

Com os problemas das primeiras plantas de
fermentagdo continuas, este processo somente foi acelto a
partir do total esgotamento éas possibilidades de avangos no
processo batelada-alimentada. Estes prablemas, segundo
FINGURERUT ef alii {199%2), foram devides as primeliras plantas
continuas serem fruto de adaptagdes de baixo custo de

plantas de batelada-alimentada jé existentes.

Grande numero 4e processos continuos surgiram
nestas duas ultimas decadas, sendo a maioria desenvoelvidas
empiricamente, baseadas nas plantas j& instaladas, com

modificacdes que visavam eliminar os problemas detectados nas



antericres.

Apesar da existéncia de trabalhos gue tratavam da
cindtica de fermentacgfo continua desde 1964, pouca influncia
estes tiveram sobre © arranjo das plantas industriais
instaladas no Brasil. Neo entanto, © projeto rigovoso de uma
planta de fermentagio tem gue passar obrigatdriamente por uma
modelagem também rigorosa do processo, utilizando modelos
cinéticos precisos, pessibilitando a obtengfc de condigdes
6timas de processo. FPFor outre lado, a manuteng@io das
condicBes Stimas de operagdo vail depender da escolha de uma
estratégia de controle adeguada as condigdes de processc, o
que 86 é possivel conhecendo-se o comportamento do processo.
Isto pode'ser adeguadamente vealizado através de estudos

prévios de modelagem da planta e simulagdo em computador.

e ohijetivo, portanto, deste trabalho foi
desenvolver uma estratégia de conitrole para © processo
industrial de feréentaqéa continua, com um eztudo prévio de
modelagem e otimizagdo da planta, a partir de simulagbes em

computador.,



II. Revisao Bibliografica

I1.1. Introdugdo

A inddstria alcocleira, em sua histédria, passou
por dois saltos tecnoldgicos, sendo gue o primeiro OCOYreu na
década de 30, com ¢ surgimento do processo MELLE~-BOINOT e ©
segundo, com o surgimento do processo continuo de fermentagio

congolidado no final da deécada de 80,

O Brasil foi o pais que mais invesgtiu no setor
nas vltimas décadas e como ndo poderia ser diferente, € hoje
o maior produtor mundial de etameol por via fermentativa.
Apesar disto, uma grande parte de suas unidades produtoras
ainda hoije apresentam falhas tanto de projeto como
operacionais, sendo a mais grave destas a desconsideragéatde
fundamentosg tedricos da cindtica do pProCcesso no
dimensionamento dos reatores e dos equipamentos de troca de
calor. Além de elevarem o valor do investimento inicial, a
"nao utilizacio de conceitos de engenharia ne projeto das
unidades industriais levam as plantas a terem problemas

pperacionais e de perdas em produtividade.



¢ conhecimento da cinética do processo de
fermentacgdc alcoblica é imprescindivel ndc somente para a
porrecdo destas falhas, mas também para se elaborar uma
estratégia de controle eficiente para as unidades industriais

de produclo de etanol, visando sobretudo, maximizar suas

eficiBncias.

I1.2. Evolucio dos processos de fermentacio alcodlica

A fermentacdo alcodlica & conhecida desde os
maiz remotos tempos e era usada pelos povos antigos para
producgio de bebidas a partir de caldos agucarados obtidos por
esmagamento de frutas. As primeiras idéias a respeito das
causas do fendmeno apareceram por volta do sécule XIV e XV,
Bm func8o da publicagfo dos trabalhos de Pasteur a partir de
1857 foi aceito definitivamente gue ¢ etanol obtido durante
a fermentaciio era produto do metabolisme da levedura

{OLIVEIRA, 1360).

Mesmo sendo conhecida hd tanto tempo, a
fermentacdo alcodlica aplicada & produgido industrial de
etanol propriamente dita iniciou-se a partir do século XIX.
Anterior a este século o gue se produzia, na verdade, era

aguardente {ALMEIDA, 1849).



Um grande avange na producio indusirial de
etancl foil alcancado na década de 30, guando surgiu na Franga
0 processo Melle-Boinot {(ALMEIDA, 1%60). Segundo este autor
este pProcessc possul as sseguintes vantagens:

- egconomia de agicar devido a menor reprodugde celular,
elevando ¢ rendimento em etanol;

- egliminacdo de contaminanites pela centrifugagdo do meio
fermentado {(separagdc de células de levedural;

- fermentacic mais pura devido ao tratamento do leite de
levedura (tratamento &acidol; e

- gliminac8o da necessidade de cultura pura no preparc d4do
‘pé-de-cuba’, pratica exigida ne ProCesse cléssico,

diminuindo portanto a complexidade das operages na planta.

SegundQ.LIM& {1960}, até o inicio dos anos &0
os processos de corte e de utilizagio de pés-de~cuba
individual (cléssico) sram bastante utilizades na fermentacioc
de melago nas industrias brasileiras. DREWS {(1%64), cita gue
o processo ¢ldssico no ano de 1964 estava presente somente em
destilarias de peguenc porte e estava sendo rapidamente
substituido pelo processo Melle-Boinot {(batelada alimentada

com reciclo de células).

A wutilizac¢do do processoe HMelle~Boinot nas



plantas de produgdc de etancl brasileiras se generalizou no
final da década de 60 e nos ancs 70. Segundo ZARPELLON &
ANDRIETTA (1992}, todas as novas destilarias instaladas
guando da criagio do Programa Nacional do Alcool (1978},
foram equipadas com este processo. Estes mesmos autores
afirmam que apesar deste processo datar da década de 30, é um
gsistema satisfatéric guanto & operasdo e eficifncia na

conversdo do aglicar em alcool,

k eficidneia do processo Melle-Boinet unida aos
problemas das primeiras plantas de fermentagdo continua
surgidas no Brasil atrasaram a implantac¢do deste processo na
indastria. Segundo FINGUERUT et alii {1992}, apesar da
fermentagio continua ser uma evelugdo patural do processo
Bateiadémalimentada, nic & um desenvolvimento recente. Estes
mesmos autores citam a &xisténcia de instalacles industriais
na Franga na década de 30, operando com melagoe de
beterraba. BORZANI (19803, cita varios trabalhos sobre
fermentacgio continua sendo o mais antiga datado de 1939%. Ko
Rrasil a literatura traz trabalhos datados a partir de 1951,

sitado por ROUSSELET (1963).

BORZANI {1860) cita como vantagens dos

processos fermentatives continuos:



~ maior produtividade;

- maicr uniformidade do produto;

- maior adaptabilidade ac controle sutcmitico.

Segundo este mesgmo gutor, nge ano de 1960 eram poUCOS OF 8508
onde o8 processos fermentativos continues apresentavam
aplicacgdo industrial. A utilizagdo do processe continuo de
fermentag8o alcodlica na industria brasileira iniciou-se nos

anos 70,

Segundo ZARPELLON & ANDRIETTA {1992), o
interesse pelo processo de fermentacio alcedlica continua foi
retomado no Brasil a partir da Gitima década, principalmente
pela razdo dos processos mals recentes serem mals confidveis

2 levarem a uma reducdo de custo de produgio.

1.3, Cinética da fermentacio alcodlica

O estudo cinético de procassos fermentativos
ndo €& recente. Ainda na década de 40, MONOD (1949},
relacionou a velocidade especifica de c¢rescimento de
microrganisme com a concentraclo de substrato. No Brasil,
RORZANTI {1964), assumindo a fermentagfo alcodlica como sendo
umwa reagdo guimica do tipo:

A --———> B + C



suja cinética € representada pela sguagio:
- 1
r; = kG

determinou que esta era de ordem 0,.3.

Normalmente, o procedimento citado por BORZARI
{19641 nd&oc é wusual na Engenharis Bioguimica, e sim &
construgdo de um modelo, © qual representa a c¢inética do
processo fermentativo. Segundo BEVELY {1387}, varios modelos

para descrever a fermentagdo alcodlica t8m surgidc nos

filtimes anos,.

11.3.1. Modelos cinéticos

0s modelos cinéiicos normalmente usados em
fermentaghes, segundo BAYLEY & OLLIS (188B&}, podem ser
divididos sm:
- Nao-estruturados e ndo-segregados, nos guais as células de
microrganismes s30 consideradas como soluto;
- Estruturados e ndc-segregados, onde as células 880 tratadas
como individuos de miltiplos componentes  porém  Com
composigic média semelhante;
- REo-estruturados & segreagados, onde as c¢élulas sd0 tratadas

como seres individuais distintos porém descritos por um Unico

componente; &
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- Egstruturados e segregados, onde as células de
microrganismos 530 consideradas como individucs distintos s

formados por miltiplos componentes,

0 tipo de modelo mals encontrado na literatura
para descrever a fermentagdo alcodlica sd3c os do tipe néo-
egtruturadog e ndco-szegregados. Estes, em sua maioria,
baselam~se na d2terminagdo da veloccidade especifica de
crescimento do microvyganismo () ou da producdo de etanol {v}
pelo decréscimo da velocidade especifica mé@xima através de

alguns termos de inibigdoc e limitacgdo.

0s fatores considerados como interfarentes na
velocidade especifica de crescimento do microrganisme ou de
produgic de etancl diferem segundo éada auvtor. DAUGSULIE &
SWAINE {1987} e THATIPAMALA (1992), consideram estes fatores
come sende a inibig8co pelo subgtrate e pele etanol,
desprezando o efeito do substrato limitante. HOPPE & HANSFORD
{1982) e MONBOUQUETTE (1986}, assumem & inibigdo pelo produto
& ¢ substrato limitante como fatores de interfergncia.
éHATTﬁWRY et alii {1988), consideram sstes fatores como sendo
a inibi¢3o pelo produto e pela concentragdo de células.
Modelos mais completos citados por LEE et alii (1983},

JARZEBSKY et alii (1989} e MONBOUQUETTE (1992}, levam em

11



gonsideragdo as inibkicgBes pelo produto s pela concentraglo

celular e ainda o efeito do substrato limitante.

DALE et alii (1990}, considera a temperatura
como um fator de interferd@ncia, mas de forma indireta,

glterando os valores dos pardmetroes do modelo.
11.3.1.1. Termos de inibigio

Sac vArias as formas, encontradas na
literatura, gue relacionam a velocidade especifica de

crescimente do microrganismo ou de produg@o de etanol com os

fatoreg de inibicdoc.

LUONG (1985}, cita as seguintes eXpressdes para
o termo de inibigdc pelo produto:

- Linear

- _F

TR T %

12



~ Exponerncial

B € el
~ Hiperbdlica
1
i‘mp’m P
1 # eem
k3~
- Parabdlica
- P &
B, (1 B
-~ N8o linear generalizada
F 27
== 1«-

Este mesmo autor propde a seguinte expressio

para este termo:
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“.ﬁ...:}_— _._g;.}“

['me max

4 expressio utilizada para descrever o efeito

d0 substrato limitante normalmente segue ¢ modelo de Monod:

- s
i'l “mx ks+s

KELLER & DUNK (1978}, DAUGULIS & SWAINE {18873,
& DOURADOD et alii {1987), utilizaram a segulinte sxpressaoc

para representar ¢ termo de inibigdc pelo substrato:

THATIPAMALA et aiii {(1992), cita s seguinte

gxpressdoc para este termo:

Wb B,
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onde !

Sgap = & a maxima concentraclc de substrato, acima da gual o
microrganisme (8. cerevisiae) ndo consegue se desenvolver,
azsumido pelo autor como sendo 210 g/fl;

Spip = 6 a concentracdc onde se inicia o efelto de inibigdo,

assumido pelo autor como sendo 130 g/l.

rPara o termo de inibigio pela concentracio

celular segundo CHATTAWAY et alil {1988) tem-se:

wmuwg;ﬁ

LEE et alii (1983), JARZEBBRI et alii {19898} e
MONBOUQUETTE (1992) utilizam & ssguinde expressio para

representar esta inibigdo:

11.3.1.2. Modelos mais usados

Os modelog mais utilizados na fermentagés
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alcodlica, segundo DOURADO et alif {1987} s530 o5

desenvolvidos por:

{i) GHOSE e THYAGI {137%), onde © microrganismoc empregadoe &
a 5. cerevisiae NRRL Y132 e ag caracteristicas do modelo sio:
-~ efeito substrato limitante {Monod)

- inibigdo pelo substrate (exponencial}

-~ inibigio pelo produto {linear)

~ relagdo nd3o linsar entre p e v

{ii} SEVELY et alii (1980), onde o microrganismo utilizado &

%

a 8. cerevigiae e cujas as caracteristicas do modelo sﬁo;
- efeito substrato limitante {Monod]

~ gem inibicdo peln substrato

- inibicdoc pelo produto {parabdlica}

- relacgdo entre p e v {leil Luedeking-Pirst}

{ii1)} JIN et alii (1981}, citado por {DOURADO et alii, 1987)
onde © microrganismo utilizado foi a &. sake kyokai, e cuia

as caracteristicas do modelo sio:

i

efeito substrate limitants {Moﬁod)

inibigfo pelo subsirato {exponencial}

i

i

inibic8o peleo produto (exponencial)

relagdc entre p & v ndpo linear
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{iv) LEE et alii (1983}, cujas as caracteristicas do modelo
s880:

efeito substrato limitante {(Monod}

§

- gem inibicg¢dc pelo substrato
-~ inibicdo pelo produto {ndc linear generalizada)
- inibigdo pela concentragdo de células

~ relagdo entre p e v linear

11.3.2 — Pardmetros cinéticos

Por dependerem do microrganismo utilizado e das
condigles em gue foram realizados, encontra-se na literatura
uma grande variedade de valores dos pardmetros cinéticogs da
fermentacgdo alcodlica. Abaixo encontram-se listados alguns
parSmetros comuns a véarios modelos, & seus valores citados

por varios aulores:

1~k (g/1) - econstante de afinidade do microrganismoe com

o substrato;

2~ Py (h*) -~ velocidade especifica de crescimento méxima do
microrganismo;
3 - P {g/l} ~ Concentracfo de etanol na qual 0

pay
microrganisme deixa de se desenvolver;
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4 ~ X,y (g/1} ~ Conecentragdo de células na gual o
microrganismo deixa de se desenvolver;
5 -~ n - poténecia do termp de inibigdo pelo produto;

6 - m -~ poténcia do termo de inibi¢dc pela concentragdc

celular,

AUTORES i 2 3 4 5 &
Ghose & Thyagi (1979} 0,48 ©,40 87 - 1,0 -
Sevely e colaboradores {(19%80) 5,0 0,30 85 - 1,0 -
Jin, Chiang e Wang {1881) 0,22 0,453 =~ - - -
Hopper & Hansford {1982} 3,3 0,64 - - - -
Lee et alii (1983) 1,6 0,24 90 100 1,0 1,0
Chattaway et alii (1987} - 0,27 - 3,9 ~ 1,0
Dourado ef alii (1887} 6.2 1,20 1035 - 4,0 -
éarzebski et alii {1989) 0,% 0,24 90 320 0,80 1,1

Andrietta & Stupiello (1990} 1,6 $,41 103 100 3,0 g,8

Monbouquette {1992} 0.5 0,24 80 15 ©0,8% 1,1

Da mesma forma gue os parlmetros, os valores den
rendimento em biomassa (YU53 e em etanol (sz) também variam
de um autor para outro. LEE et alii {(1983) assume estes
valores como sendo 0,06 e 0,375. DAUGULIS & SWAINE {1987)
assume valores destes rendimentos como sendo 0,08 e 0,425,

JARZEBSKI ef alii {1989) citam estes valores come sendo 0,12
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e 0,30. ANDRIBETTA & STUPIELLO {198%0bj, atribuem a estes,

valores de 0,033 ¢ 0,445,

11.3.2.1. Efeito da temperatura nos parametros

cinéticos.

éegunda DALE et alii (19901, a temperatura tem
forte influfneia no valor da velocidade especifica maxima de
crescimento do microrganisme,. Estes autores, trabalhando com
Kiluyveromyces fragilis em reator de células imobilizadas,
sugerem a eguacdo de Arrhenius para descrever esta

dependéncia.

VAN UDEN (1985), descreve o comportamendo da
tolerdncia a0 etanol da &. cerevisiae em fungdo da
temperatura. Os resultados mostram gque para temperatiuras
intermediirias A&s chamadas criticas inferior (12°C} e
superior (28°C), a tolerfncia ao etancl se mantém congtante.
Acima da temperatura critica superior, a toler@ncia cai
drasticamente com ¢© aumento da temperatura e Dara
temperaturas abaixe da critica inferior, tem-se também a
gueda da toleré&ncia, acompanhando a gueda da temperatura. A
ralerfincia ac etancl pode ser associada aos valores do

parémetro Pp,.
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11.3.3. Restrigdes na utilizacio dos modelos nao

estruturados.

DUNN & MOR (1981}, citam que modelos derivados
aos de Monod sé podem ser aplicados guando o Crescimento
palanceado é assumido. Sendo © erescimento balanceado
definido como um estado biolégico, durante o gual a cadeia de
reagbes metabdlicas intracelular estd ocorrando
essencialmente em estado estaciondric, e sende este estado
atingido somente gquande alteragles no meio externo s8o
peguenas, estes autores advertem para O uso destes modelos no
estudo dinamico do processo. Entretanto, EBENER et alii
(1981} afirmam gue os modelos néo estruturados descrevem hem

o8 procegsos menos em condigles altamente transientes.

PETERSEN & WHYATT (1990), utilizando < modelo
desenvelvido por LEE et alii (1983), trabalharam com um
algoritmo dindmico de otimizagio de nipreatores. Estes
autores citam ainda gue o desempenhe deste algoritmo a
supericr aos gue utilizam o estado egtaciondric. 'EEIL &
LYRERATOS {1990}, propSem uma funcio de atraso para a

velocidade especifica do microrganismo para utilizar o modelo
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ndo estruturado para descrever © estado transiente. Este
mesmo autor conclul gque - a determinacio desta fungdc €

complicada e pode ser diferente para cada perturbagéo.

A utilizacdc deste tipo de modele esta
vinculada com & manutengdo do crescimento balanceado.
Determinar o ponto exato de guando esta deixa de existir por
perturbagfes externas é muitce dificil, assim como é dificil
também determinar o prejuizo dos resultados se 2588

condicPes nidc forem mantidas.

I1.4. Tipo de reatores e arranjos

GHOZE & TYAGI {197%), citam gue sistemas de
fermentagfo alcodlica contendo dois reatores em série s&0

maig produtivos gue os constituidos de um finico reator.

MATIORELLA et a&lii {1984}, citam que para
concentracdes de etanol final elevadas, a utilizagioc de
multiplos estdgios de fermentagdc poden levar & redugéeg de
até 41% do volume de reatores guando comparado a sistemas de

um Unice estidgio.

Segundo GOMA et alii [19%0) a conbinagic de
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reatores gue levam a fermentagdoc alcodlica ao maxime de
produtividade £ um primeiro reator de mistura perfeita

seguide por um reator tubular.

ANDRIETTA & STUPIELLG (1%3%30 b)) e ANDRIETTA
{1991), citam gue a produtividade passa de 1,084 {gﬂld.hﬁﬁ
para 10,092 (g‘l*.hﬁ} gquando se utiliza um sistema
constituido de guatro reatores de mnmistura perfieita com

volumes diferenciados ligados em série a¢o inves de um iniceo.

I1.5. Estratégias de controle

11.5.1. Sistemas de monitoramento

Uma das grandes dificuldades para o}
monitoramente 403 processos fermentatives €& & pouca
disponibilidade de aﬂalisadoreé on—line relativamente baratos
e de facil manipulac8o. SCHMIDT et alilil {1984), propdem um
sistema de monitoramento de fermentacfo asrdbica e anaerébhica
de glicose wutiligandc como agente a 5. cerevisiae, Este
sistema engloba a andlise dos gases de gaida do fermentador
por analisaderes convencional de 0, e CO além de um
egpectrfmetro de massa; amostragem continua do meio liguido,

seguido de uma ultra-filtracio e dosagens de glicose e
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fosfato {espectrBmetro), glicose {polarimetria) e ions amdnio
{sensores). Inclui-se ao sistema a separag¢do dos volétels em
membranas de silicone e a determinagfo da massa destes

utilizando espectr8metros de massad.

Algumas técnicas recentes de monitoramento de
processos fermentativos tem surgide nos dltimos anos. LI &
HUMPHREY {1991} WANG & SIMMONS (1991) e PECK & CHYNOWETH
(1992) wutilizaram sondas fluorescentes comerciails para
monitorar e controlar reatares.bioquimicos‘ CATTANEC & LUDNG
{1993} wutilizaram a gquimioluminecéncia para monitorar
glutamina em cultura de células animais, através de um
biosensor de fibra Optica. LARSSON et alii {199%1) utilizaram
a microcalorimetriaz para monitorar o crescimento da 8.
cerevisiae em reator de 'batelada. YAMANE et alii (1992}
utilizaram um turbidimetro a laser para automatizar um reator
tipo batelada-alimentada empregado para cultivar Escherichia

coli HB1OL,

Nog processos fermentativos, onde utiliza-se
matérias-prima contendo diversos tipes de aglcares, o
monitoramento se torna ainda mais dificil. WATANABE et alii
{1991), sugerem a utilizag@c de bicsensores para anadlises

simulténeas de sacarose e glicose, lactose e glicose, e amido
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e glicose. PARK & KIM {1990), desenvolveram um blosensor que
permite a Geterminacd3c da concentragdc de glicose ou frutose,
utilizando a oxidoredutase produzida pela Zymomonas mobilis,
Existe no mercado, um eguipamento da WATERS denominado
Fermentation Monitoring System {(FAM)}, que consiste em uma
unidade de filtragio acoplade a um cromatégrafo liquido a

alta pressdc gue pode ser aplicado nestas Processos.

11.5.2. Téenicas de controle

Nos ultimos anos, tem-se notade um grande
avango nas técnicas de controle utilizadas em processos

fermentativos.

HENSON & SERORG (1992), desenvolveram e
avaliaram controladores para processos ndo lineares baseados
na gxata linearizagdoc para aplicagio em DrOCESS0S
fermentativos. Estes autores citam também gque a técnica ds
linearizac3o "state-space" ndo é aplicdvel a esta classe de
processes. Afirmam gque a exata "ipput~ocutput~linearizing”

leva a melhores resultados.

O'CONNOR ef alii (1992), citam gue o controle

“Wfeadback” € necesgaric nos preocessos fermentativos reails,
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pois, existem variagbes na gqualidade do indculo e da matéria-
prima, assim como disturb8ncias que causardo variagdes no
desempenho do processo gue ndo podem ser antecipadas.
SHEPPARD & COOPER (1990}, utilizaram esta estratégla para
controlar ¢ cultivo em batelada alimentada de Bacillus
subtilis em fase continua, utilizande como varidveis
controlada o oxigénip disseclvido e & concéntragﬁa do
substrato limitante, manipulande a vaz8o de meio de

zlimentacgio.

PARK & RAMIREZ (19890}, utilizaram a técnica de
controle o6timo para regular a concentragdo de subsirato em
processo de produgfo de leveduras em reatores batelada-
alimentada. VAN RREUSEGEM & BASTIN {1930}, usaram esta mesma
estratégia para maximizar a obteng8oc de biomassa de 8.
thermophilus e §,'buigaricus em cultura mista. Esta mesma
estratégia foi usada por SHIMIZU et alii (1991) para a
producic de glutatione em batelada-alimentada utilizando

levedura como agente fermentativo.

SAKATO & TANAKA (1992) utilizaram a estratégia
rpeedforward/Feedback"” em cultivos batelada-alimentada de S.
cerevisiae K¥Y6186, para obtencdo de glutatione. ALFAFARA et

alii {1993) utilizaram para este MEesSme Processc, uUm controle
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40 tipo Fuzzy.

RODRIGUES (1593}, cita gque a estratégia de
controle adaptativo para o controle de fermentagio tem gido
bastante utilizada devido as seguintes razdes:

- Os processos de fermentagdo envolvem organismog vivos com
um comportamento din@mico {fortemente nio-linear e nado-
egtaciondrio; €

- a falta de biossensores baratos capazes de fornecer maedidas

de concentracio de agucares "on-line®.

VIGIE et alii (1990}, utilizaram a estratégia
de controle adaptativo em fermentag@io alcodlica continua de
maltiplos estdgios, utilizande glicose como substrate e
levedura como agente fermentativo. EBstes autares-definiram
come variavel manipulada a vazdo de alimentagio e &
controiada a concentragdo de substrate na saida do ditimo
reator., SMITH et alii (1990) usaram o controle adaptativo
para .émntralar a concentragdo de oxigénio e didéxido de
carbonc em meic de cultura de células animais. LEE et alii
{1981}, utilizaram esta mesma estratégia de controle para
manter © nivel de oxigénio dissolvido no ponto Stimo para
reatores batelada-alimentada usados parsa produgéio de fermento

bioldgico.
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11.6. Conclusao

Raste capitula, foram apresentados os
principais modelos cinéticos utilizados para a fermentagac
aleodlica, assim como as diferentes téonicas de monitoramento
e estratégias de controle utilizadas para reatores
hiocguimicos. O grande ndmerce de trabkalhog encontrado na
literatura sobre estes assuntos, principaimente a partir de
1990 mostra O crescente interesse gue este vem despertando

nos ltimos anos.

Todavia, em fungioc da revisfo bibliografica,
fima claro a caréneia de trabalhos voltados a desenvolver
estratégias de controle aplicédvels a0 Processc industrial de
fermentacic alicodlicsa, importante para ¢ aBumento da
eficiéneia das unidadeg industriais brasileiras. O volums de
producic de etanol e o numerce de unidades produtoras no pais,
justifica o estudo de modelagem, simulagdo e controle destas

plantasg.
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I11. Projeto Otimo da Planta

I11.1. Introducao

¥o decorrer dos anos 70 & 80, ¢ processe de
fermentac3c alcodlica batelada-alimentada {MELLE-BOIROT) foi
submetido & uma série de modificagbes as qguals visavam a sus
ptimizacio. Ha segunda metade da década de 8O, o astigic de
svolucdo em que se encontrava este processe era tal gue, pars
& obter ganhos relativamente pequenos em seu desempenho, era
necessaric grandes investimentos. A partir distc © processc
de fermentacio continua consclidou-ge como uma alternativa

vidvel industrialmente.

A subztituigic dos Drocessoes hatelada-
alimentada pelos processos continuos, iniciou-se no Brasil
nos anog 70, com projetos pouco elaborados © gue gerou
grandes problemas Operaciénais, Somente a partir da metade da
década de BO é gque conceitcos de engenharia comegaram & ser
ptilizados ne projeto destes pfaceasos‘ Com a melhora no
projeto dos reatores e no dimensionamento das linhas de
fluxos, e5tles pProcessos comegaram & mostrar algumas vantagens

sobre o processo batelada-alimentads,
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Todavia, oS reatores destas unidades eram, e
ainda s3c, dimensionados tendo como base O tempo de
residéncia total do material em fermentagido, nio sendo levado
em conta as varidveis de processc {taxa de reciclo,
concentracdo final de etanol, temperatura de operagdo, eto)
e muito menos o tipo de arranjo dos reatores. Este fato,
impSe uma necessidade de se trabalhar com uma larga margem de
segurang¢a o gque aumenta © volume de reator necassario, e

consequentemente o valor do investimento inicial.

Diversos projetos de processos continuce de
fermentacdo alcodlica surgiram no decorrer da década de 80,
sendo gque, estes ndo foram projetados levando em conta oS

estudos cinéticos.

O objetive deste capitule foi determinar,
baseando—-se em modelos cinéticos, o© projeto oOtimo de uma
unidade industrial, levando-se em conta o tipo e © arranjoc de
reatores gue permitam atingir a maiﬁf produtividade possivel.
05 valopres das varidveis de processo utilizadas neste

trabalho sfo aqueles encontrado normalmente nas destilarias

brasileiras.
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111.2 — Modelo Cinético

A transformacio dos agicares redutores {(glicose
e frutose) em etanol realizada pela Saccharomyces cerevigiae
envolve um grande numero de reacdes enzimdticas. Além do
grande numerc de reagdes envolvidas na transformagdo, tem-se
como agravante o fato de gue estas ocorrem no interior de um
oraganismo vive. Estes fatos mostram o nivel de complexidade
do processo de producdo de etanol por via fermentativa e
consequentemente o nivel de dificuldade para a modelagem
deste sistema se as c¢élulas  forem consideradas Ccomo

individuos distintos constituidos de vdérios componentes.

Esta complexidade torna pouco aconselhavel a
gtilizacdo de modelos muito elaborados, sendo a escolha mais
indicada modelos do tipo ndoc estruturado ¢ ndo segregado.
Este tipo de modelo é um dos mais simples, geralmente
aplicado em bioengenharia, onde considera-se a célula de
jevedura como um soluto, sendo que esta simplificagdoeo diminui
o numero de pard@metros cinéticos a serem levantados
experimentalmente. Outra vantagem estd no fato destes
parmetros poderem ser obtidos com precisdo através de
ensalogs relativamente simples e pouco dispendiosos,

dispensando, na maioria das vezes, a utilizagdo de
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eguipamentos sofisticados. A precisdo atingida na obtengdo
dos par8metros cindticos, compensa em parte as imprecisdes

gque possam vir a ocorrer devido as simplificagBes impostas ao

modelo.

0s principais fatores «que interferem na
velocidade especifica de crescimento da levedura (B} s8o0 as
concentragfes de ART (aglcares reduteres totais), células de

levedura e etanol e a temperatura, ou saja:

p=F{(3,X,P,T) (3.1}

0 modele cindtico adotado neste trabalheo € o

sugeride por LEE et alii {(1983), cuja forma algébrica é:

B

Bt () ) (3.2)

me Xw

Este modelo foi escoelhide apds ensalos em
unidades industriaig de fermentacic alcodlica, os quais
mostraram que este € capaz de representar com boa precisdo o

comportamento do processo,
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Sendo este um modelo derivadeo do Modelo de
Monod, sua aplicagdc também fica restrita aos casos onde se
agsume crescimento balanceado & portante aplicdvel a
processos continuos de fermentagio alcodlica no estado
estacionaric, ou entdc com dinfmica lenta, como & ¢ caso dos
processos fermentativos.

Fazendo-se

=5
Co 5 (3.3)
Gy (L} B (3.4)
Fm
= --___X L
Gy= {1 Xm) {3.5)

e substituinde as egquagdes (3.3}, (3.4) e {(3.5) na equagaoc

{3.2}), tem-se:

B = RynxGG oGy (3.8}

ande:

G, = Termo de limita¢dc pela concentragdc 4o substrato;
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G, = Termo de inibig8o pelo produto; e

G}
n

Termo de inibigdoc pela concentragdo microbiana

Estando os valores de G, Gg e G, entre 0 e 1,
observa-se pela equagdo (3.6} gue o modelo se paseia no
decréscime do valor da velocidade especifica de crescimento
méxima através dog termos de inibicd3o e limitagdo, ou seja,
no caso onde nio exista nenhum fator inibitdrio preonunciado,
a velocidade especifica de crescimento do microrganismo saré

igual a sua velocidade especifica de oregcimento méxima.

A infludncia da temperatura sobre a velocidade
especifica de crescimento do microrganismo néo & considerads

diretamente no modelo como os demals termos.

Tratando-se de uma grandeza fisica, €
aconsslhivel determinar ¢ seu efeitc sobre os pardmetros
cinéticos, principalmente agqueles relacionados com =&

recisténcia da levedura ao etanol.

Seguinde o padrio de comportamento da 8.
cerevisiae com relacdo a teolerdncia ao etanol citado por VAR
UDEN (1985}, propfs-se ¢ seguinte comportamentoc para o valor

de Pm em relacgdc a temperaltura:

4
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a - abaixo da temperatura critica superior, P, € constante
e seu valor é igual ac correspondente a temperatura critica
SUperior; e

p - acima da temperatura critica superior, o valor de P,
decresce exponsncialmente com o aumento da temperaturs,

segundo a equagdo (3.7)

Ensaios preliminares realizados ne Laboratério
de BRiocengenharia da Faculdade de Engenharia de Alimento da
Universidade Estadual de Campinas, mostraram gue para 2
ievedura testada a temperatura critica supericr ssta proxima

dos 32°C.
DALE et alli {1990}, afirmam gue também &
velocidade maxima de crescimento da levedura é afetada pela

temperatura & sugere a eguacgio de Arvhenius para descrever

esta dependBncia:

{--5«««3 {3,8}

34



111.3 - Parametros Cinéticos

Por serem caracteristicas do microrganismo e do
meio de cultivo utilizado nos ensaiocs de cbtencdo, o8 valores
dog parimetros cinéticos encontrados na literatura variam

bastante de um trabalho para outro.

05 valores dog parfmetros cinéticos utilizados
neste ‘trabalhc, sdc agueles citados por ANDRIETTA &
STUPIELLG; 1961 {a). A escolha destes valoreg ss£ bassou no
fato de gque estes aulores, niao somente tiveram o cuidagdo de
tentar reproduzir em laboratdric as condigdes industrials,
como também promoveram um ajuste destes com dados de unidades

industriais operando em batelada-alimentada.

O valores destes par8metros estdc contidos na

Tabela 3.1.

Az constantes gue relacionam ¢ valor de Pm& Com
a temperatura foram estimados através de extrapolagdo, tendo
onmo base dados experimentals que esxpressgam a tendé@ncia do
compertamento deste parimetro com a temperatura. 0Os valores

destas constantes estdo mostrados na Tabela 3.2.
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Para temperaturas abaixo de 32°C, o valor de

Py é considerads constante e igual a 103 g/l.

As constantes gque relacionam #,.,, COm A&
temperatura estfic contidos na Tabela 3.3. O valor da energia
de ativacdo (B} foi determinado por DALE et alii 11980) & ©
valor d&a constante A foi ajustado para se obter valores
compativeis com agueles encontrados para a 5. cerevisiae em

cultivo com células livres.,

Tabela 3.1 - Valores dos parSmetros cinéticos citados por

ANDRIBTTA & STUPIELLO vélidos para a temperatura de 32°C

PARAMETROS VALORES §
S ¢.41 1/h E
Pray 103 g/l EE
Yyor 100 g/l §
3,0 §
1,0 ﬁ
K. : 1,6
§ Ve 0,445 !
: .05 g
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Tabela 3.2 - Valores dag constantes da eguagdo (3.7}

-]
CONSTANTES VALORES
K, 895,6 g/l
a ~0,0676 ¢
Tabela 3.3 - Valores das constantes da eguagdc {(3.8)
CONSTANTES VAELORES
E 1,54 % 10} cal x mol’
it
A 4,50 = 18%

I11.4 - Descrigiio do Processo

¢ processe de fermentacio zlcodlica continus
pode ser dividido em 3 partes:
~ unidade de tratamento &cido,
- unidade de separacio de células de levedura e

- farmentadores.

A Tigura 3.1 moestira um  @sgusma geral 4o
processo. Come Se¢ observa nessa figura, as célulasg de
jeveduras, apds terem sido submetidas ao tratamentce acido

{fermento tratado}, deixam & unidade de tratamento e sSAL
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Meio de alimentacao

CUBA

FERMENTADORES
Creme de Yinho
Agua e f/ﬁ\\
J Levedura A Delevedurade
Acido
CENTRIFUGAS
!
Hecicle
Ar

Figura 3.1 - Fluxograma esguematico do processo industrial

fermentagdo alcodlica.
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misturadas com ¢ meioc de alimentacgdo (mosto). Esta mistura €
entdo enviada aos fermentadores. A fragdoc entre a vazdo de
fermento tratado e @& vazfio total de alimentagdc dos

fermentadores & chamads de taxa de reciclo.

Apds ocorrida a transformacao dos agGcaresg em
etanol, o vinho fermentado contendo células de levedura
{vinho brute)} é enviado para a unidade de separacio. Esta
unidade é constituida de separadoras centrifugas de prato que
trabalham a uma velocidade angular em tornc de 8000 rpm.
Eztas separadoras recebem ¢ vinho bruto contendo de 30 a 45g
de células por litro de vinho e fornecem 2 produtos: uma fase
leve e outra pesada. A fase pesada contendc entre 160 a 200
o de células por litro & chamada de leite ou creme de
tevedura. Este crems € enviado para a unicdade de tratamento
4cido. A fase leve, praticamente isenta de células de
levedura (concentragdo méxima permitida 3 ¢ de células por
litro} é chamada de vinho delsvedurado @ é enviado ao Langue
pulmiic da unidade de destilagio, também chamada de d4dorna

volante.

% unidade de tratamento Acido é constituida de
2, 3 ou 4 tangques, eguipados com sistemas dGe agitagdo

denominados cubas. O tratamento & continuo e consiste am se
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receher © creme de levedura na primeira cuba, dilui-lo com
dgua de boa gqualidade na proporg8o: 1 de creme para 1 de
dgua. Em seguida ajusta-se o pH do creme diluido a 2,0 - 2,5
utilizando &cido sulfdrico concentrade. G volume total das
cubas é suficiente para se obter um tempo de tratamento entre

i e 2 horas.

0 meio de alimentacdo {mostc} é constituido
geralmente de wuma mistura de caldo tratado e melago
proveniente da fabricagfc de agucar. O calde de cana-de-
agtcar enviado para a destilaria, geralmente recebe um
tratamento que consiste basicamente em um agquecimento seguido
por uma decantagdo. Com isto, pretende—se eliminar sélidos

insolliveis presentes, tais como, terra, bagacilho, etc.

De uma forma geral, ndc se usa adiclonar

nutrientes ao meio de alimentagfo {(mosto).

j11.5. Variaveis de Processo

0s valores das varidveis de processo assumidos
neste trabalho =80 agueles possiveis de se obterem nas
unidades industriais, capazes de levar a valores de

produtividade aceitdveis sem comprometer a viabilidade
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econBmica e operacional da planta.

As principais varidveis a serem definidas s80:
- Concentragdo de ART no meio de alimentagdo,
- Taxa de reciclo,
- Concentracgio de células no reciclo,
~ Concentracido de células no creme de levedura,
- Concentracdo de células nc vinho delevedurado,
- Temperatura de opseragdo e

~ Temperatura da &gua de resfriamento.

111.5.1. Concentracao de ART no meio de

alimentacio (mosto)

L concentracio de agdcares redutores totails
(ART) no meio de alimentagdc deve ser tal que a concentragdo
de etancl obtida esteja dentro de uma faixa gue ndo tenha

efeitos negativos para a fermentagdo e nem para a destilagio.

As vantagens de se trabalhar com alta
concentragio de etanol no vinho delevedurade sdo:
- maior produtividade dos aparelhos de destilacgéo,
- mener consumo de vapor,

- menor volume de vinhaga por litro de dlcool produzido e
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- menor guantidade de separadoras centrifugas regueridas.

Em contra @artida, temos gue a produtividade da
fermentacdoc diminui com o aumento da concentrag@o de etanol.
Em geral, concentrag¢bes de etanol em torno de 6% a 70 g/1 s8o
recomendadas para que se consigsa bons valores de
produtividade fermentativa, sem acarretar grandes problemas

no processo de destilacdo.

Para se atingir estes patamares de concentragac
de etancl na industria, a concentrag&c de ART no meio de
alimentagdio deve estar em torno de 180 g/l. Este valor £
facilmente obtide nas destilarias anexas, ou seila,
destilarias acopladas a fébricas de aglicar, onde tem-sé
disponivel o melago. Nas destilarias autbnomas com sistema de
tratamentc de calde, estas concentragdes de ART podemn ?ambém
ser atingidas por meio de evaporadores-concentradores. Mas,
em unidades gue trabalham com caldo sem tratamentc, a
utilizagdo destes avaporadores para a COrregao da
concentragdo do meioc de alimentagdo & invidvel devido a
problemas operacionais. A concentracio de ART no meio de
alimentacdo destas unidades, € uma funcdo da concentragdo do
caldo da cana-de-agtcar e da quantidade de Adgua de embebigdo

utilizada na moenda para melhorar a extracio, o que foge do
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controle do processo.

para este estudo concentragdo de 180 g/l de ART

no meio de alimenta¢lc sera adotado.

111.5.2. Taxa de Reciclo

Definida como sendo a fragao entre a vazdo de
fermento tratade e a vazdc total de alimenta¢doc 4o
fermentador, ¢ valor da taxa de reciclo utilizada com maior
frequincia nas unidades industriais & de 30%. Este valor fol
adotado tendo como base o utilizado nos processos batelada-
alimentada, onde o volume de fermento tratado corresponde &

1/3 do volume total do fermentador.

111.5.3. Concentragao de células no recielo

A concentragio de células no reciclo & fixada
em 90 g/l na maieotia das unidades industriais e estid ligada
diretamente aoc desempenho das unidades separadoras & @&

guantidade de dgua adicionada na cuba de tratamento.

A Agua adicionada no tratamento dcido tem COmO

objetivos:
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- guebrar o poder tampéao do creme ds leavedurs,
permitindo assim que se atinja o valor de pH de tratamento
adicionando mencs &cido,

- diminuir a concentragio de produtos
inibitdérios ac crescimento da levedura, tals como etanol,
dcidos orgéniceos, etc gue retornam Com O creme de levedura e,

_ facilitar a transferéncia de oxigénio para o
meio em tratamento, permitindo gque as cédlulas de levedura
produzam algumsas substincias essencialg, somente pogsivel na

presenga desle elemento.

recomenda~se que © volume de dgua adicionado

seja igual ao volume de creme a ser tratado.

I11.5.4. Concentracio de células no creme de

levedura

Para gue se possa manter 4 concentragio de
células no reciclo igual a %0 g/l e & adicdo do volume de
Agua recomendado durante ¢ tratamento dcido, a concentragdo

de células no creme de levedura deve ser de 180 g/l.
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111.5.5. Concentracao de c¢élulas no vinho

delevedurado

Az separadoras centrifugas de uso indusirial
permitem uma pegquena perda de células de levedura pelo vinho
delevedurado. Esta perda ¢ uma fungdoc das condigbes de
aperacio da maguina. Em candiéﬁas normais, perda de 3 g/l de
células & considerada o madximo permitideo, sendo gue
concentrachdes superiores a esta indicam necessidade de

lavagem da maquina,

111.5.6. Temperatura de operacao

A temperatura de operaglc possul uma grande
influéncia sobre a produtividade. Todavia, esta ndc deve ser
o tinico fator analisado para sua determinagdo. Um segundo
fator, de ordem econdmica, deve ser considerado, pois,
dependeaﬁo do valor assumido por esta waridvel a drea de
troca térmica necésséria para mantdé-la torna-se muitoc grande,
elevando em muito o investimento inicial e os custos de
manutencic. Normalmente, utiliza-se como valor desta varidvel
a temperatura onde ¢ volume de reator necegsdrio e a area de

troca térmica reguerida, combinados, fornegam o menor valor.
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O valor desta wvaridvesl

aéiante, no item I1II.&.4.

serda definidc mais

[11.5.7. Temperatura da agua de resiriamento

Fungdo de varics fatores,

ezsta serad assumida

como senda de Z8°C. Para unidades gue captam esta agua

diretamente de rios ou lagoas, este & ¢ valor maximo durante

o ano nas zonas produtoras de alcool e agucar do interior do

sstado de S53co Faulo.

A Tabels 3.4 contém og valores das varidvels de

processo assumidas neste trabalho.

Tahela 3.4 ~ Valores dasg varidvels de pProcesso.

ﬁ VARIAVELS VALOHEES
E Conc de ART no mosto 180 g/l
g Taxa de reciclo 30 %
Conge células creme 180 g/l E
Cone de c¢élulas reciclo %0 g/l
Conc de cel. vinho delev. 3 a/l
28°C

Temp. fluidoe resfriamento

ttm trabalho do efeito
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processo sobre & produtividade de um sistema continue de
fermentagdo alco6lica de 4 estdgios isctérmices {(32°C), com
reciclo de células e tratamento dcide, foli realizado por
ANDRIETTA & STUPIELLO, 18%0(b}. Os resultados deste trabalho
mostram gue a produtividade atingida com os valores das
varidveis de processo contidas na Tabela 3.4, s80 bastante
satisfatérios {maiores gue 10 g X% 1t x h4)e que estes valores

ndc caugam nenhum problema econdmico e operacional.

I11.6. Fermentadores — Tipo, arranjo e acessorios

r]

A escolha do tipo de fermentador é o primeiro

passo para a definicdo do sistema como um todo.

Aszuminde os fermentadores como sendo reatores
quimicos, pode-se basear este estudeo nos doig . tipos de
reatores ideais:

- ¢ reator tubular e

- o reator de mistura perfeita.

Através do comportaments caracteristico de cada
um destes reatores, pode-se avaliar qual o de maior
produtividade, utilizando para tanto o modelo cinédtico da

fermentacfo alcodlica.
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[11.6.1. Tempo de Resid€ncia dos Reatores

111.6.1.1. Tubular

A Figura 3.2 mostra esquematicamente um reator
tubular com escoamento empistonado, onde esta selecionado uma
fatia de egpessura igual a Az.

Fazendo-~se um balango de massa em relagdo ao
substrato neste infinitésimo elemento de volume no estado

gstacionario, tem-se :

FS_~FS,. 55T V=0 (3.9)

onde

¥ - Vazio do fluido reagente,

g - concentracgio de substrato no ponto z e z+Az,
r, - velocidade de congumoc de substrato e

AV - volume da fatis de espessura Az,
Sendo a 4rea transversal igual a A, e 2

velocidade do fluido reagente v e sabendo-se gue a vazao & 0

produto da velocidade pela area, tem-se:
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REATOR TUBULAR

F, So F, Sf

Figura 3.2 - Resator tubular

49



F=vA_ (3.10)

gubstituindo a equagdo (3.10) na egquagdo (3.9},

tem-se:
VA“Sz—VAtISz+Az“1‘B& V=0 {3.113}
Pela Figura 3.2, tem-se gue:
Av=A Az (3.12)

Dividindo-se a equagdo {3.11) por AV, tem-se:

CIMCITY (3.13)

oL Az

Pela definicio de derivada, tem-se que!

Lim e VEzaz  dVS (3.14)
Azl Az dz

substituindo a eguacdo (3.14) na equagido

{3.13), e sabendo-se gue v ¢& constante ao longo de todo o
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reator, tem-se:

=~y ds gt
I, T (3.15)
mas,
gt _1
M= .1
dz v (3.16)

supstituindo a equagdc (3.16) na squagéao (3.151

e isclando 4t, tem-se:

de=-28 (3.17)
'rﬂ

Portanto, © tempo de residéncia de um reator

tubular é dado pela integral da equagdo {3.17), ou seja:

p=f28 ' ’ (3.18}

A equacdo {3.18} fornece ¢ tempD de residéncia

necessarioc para gue a concentragdo de substrato decals de §,
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para 8, para um reator operando isotermicamente.

mostrado na

111.6.1.2 — Mistura Perfeita

0 esguema de um reator de mistura perfeita €

Figura 3.3.

Um balango de massa em relagfco ac substrato em

torno deo reator no estado estaciondrio fornece & geguinte

2quagdo:

onde:

reator,

FS,-FS-r V=0 {3.19)
¥ - vazic do fluido reagente,
Su - poncentragio de substrato na alimentagdo,
8 -~ concentragio de subétrato na saida do

reator,

¥ - volume do reator e
r, - velocidade de consumo de substrato.
Dividindo-se a equacdo {(3.19} pelo veolume 4o

Lem-se:
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REATOR DE MISTURA
PERFEITA

l

F. 50

Vo
Sf
\“‘““/’“/

F, 8f

Figura 3.3 - Reator de mistura perfeita
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<siny

s,;%swx;a (3.20)

mas,

{3.21)

<My
i
ot

»

Substituindo a eguagidc {3.21) mna equagdo

{3.20), tem-se:

o 8,78)
I

{3.22}

-]

para uma dada temperatura de pperagdo.

A equacdo (3.22) fornece o tempo de residéncia
necess&rio para que a concentrac8c de substrato decresca de

8, a g om um reator de mistura perfeita.

[11.6.2. Avaliacido da produtividade dos reatores

ideais em funcgio da cinética do processo.

A partir deo modelo cinético, conhecendo-se 03

valores de seus parametros, ¢ possivel determinar a
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velocidade de consumo de substrato em wvarilas concentragdes

deste.

A eguac¢do da velocidade de consumo de substrato
para o processo de fermentacido alcodlica pode ser obtida pela
combinacio da equagdc (3.2) com a definigdo de velocidade

especifica de crescimento {R).

Sendo p definido como:

-4 X 3.23
B e { )

2
X
pode~ge dizer gue:

ax
—_= .24
=E X {3 3

qubstituindo a equagdo {(3.2) na egquacdo (3.24},

tem—-se:

=X (0 s )ilmm—u} {1—--—-) {3.25)

ax
dt KgtS Prax Ky

Sabendo-se gue sz & definido como sendo:
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y , = dX/dt (3.26)

xie "galdt
tem—8e:
ds_ bPmeX , 8§ P A X =
Lol 1‘“‘-.--—-—— T mr———— 342?
dEY, {Kﬂ+s}( Pm) {1 7 { }

-

A relacic da concentragfc de células com a de
substrato é fornecida pela integragdo da equagdo (3.28) de X
a ¥ e de S5,a 8 e ronsiderando Yﬁg constante, obitém-se ©

seguinte resultado:
X=Yy5(5,-5) +X, ' (3.28)

Da mesma forma, sabendo-se gue sz é definido

como sendo:

_dp/dt
Yeis™ g5/ gt (3.29)

integrande esta equagdo de ?G a FPede § aie considerando

¥ constante, tem—se:

vis
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P=Y, (5,-S) +P, (3.30)

Utilizando~se a equaglo {3.27}), os valores dos
pardmetros contidos na Tabela 3.1 e ag concentragdes de
etanol e leveduras obtidos pelag eguacdes {3.28) e (3.30)
para varias concentragdes de substrato, construivu-se a curva
do inverso da velaéidade de consumo de substratoc versus a
concentracido de substrato, para obtengde do tempo de
residénecia do reator tubular e de mistura perfeita. O0Os

X e P foram estimados, por cadlcules

valores de 8 0 2

9?
preliminares, através de simulagdo utilizando condigbes
industriais, como sendo 120, 30 e 10 g/l respectivamente,

para gque os resultados contides na curva ficassem préximos

dos encontrados na industria.

Uma avaliacdo grafica dos tempos de residéncia
para cada tipo de reator ideal, utilizando a curva contida na
Figura 3.4 entre as concentragbes de 20 e 120 g/l de
substrato, mostra gue © reator tubular £ o de maior
produtividade, pois, precisa de um menor tempo de residéncia

menor.

Esta avaliacdo é baseada nas equagdes (3.18) e

{3.22) gue fornecem o tempo de residéncia dos reatores ideais
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do tipo tubular e de mistura perfeita respectivamente. As
Areas correspondente ao tempe de resid@ncia de cada tipo de
reator, definida por suas respectivas eguag¢des, estaoc
mostrada na Figura 3.4. A 4drea em forma de retdngulo
correspondente ac tempo de residéncia do reator de mistura
perfeita, ¢ nitidamente maior gue a drea contida abaixo

da curva correspondente ac tempo de residé&ncia do reator

tubular.

$11.6.3. Definicdo do tipo de arranjo dos reatores

A utilizagdo de reatores tubulares na
fermentacgdo zicedlica nao é indicadsa devido as
caracteristicas 4o Processc. & grande guantidade de gas
produzido durante a fermentag¢do, nac permite & formac8oc de um
fluxo do tipo pistonadc Do interior do reator,

descaracterizando portanto, este come tubular.

As dificuldades praticas encontradas na
atilizagdo do reator tubular, deixa cocome alternativa a
utilizacdoc de reatores de mistura perfeita em arranjos que

possam elevar sua produtividade.

Segundo LEVENSPIEL (1974}, o comportamento de
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um reator tubular ideal pode ser alcangado por n reatores de

mistura perfeita ligados em série.

Esta afirmacioc estd ilustrada na Figura 3.5,
aonde utilizou-se como exemplo um sistema contendo § reatores
de mistura perfeita ligados em série. Comparando-se as Areas
correspondente ao tempo de residéncia do reator de mistura
perfeita na Figura 3.4 a soma das 5 contidas na Figura 3.5,
nhaerva-ge gue © sistema com reaifores ligados em série & de

maior produtividads.

A andlise grafica leva a conclusio de gue 8 ©
nimero de reatores de mistura perfeita ligados em série for
grande o suficiente, este gistema terd o comportamento

préoximo ao de um reator tubular ideal.

A nesmns conciugdo pode ser alcangada
matematicamente, j& gue o tempo de residéncia total de um
sistema constituido de varios reatores de mistura perfeita

iigados em série é dado por:

rzi {3.31}

(8.8}
IB

i=1
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0086 ’

0.674

.06+

(.05

0.04~

1/Rs (IXhg)

Figura 3.5 - Curva do inverso da velocidade de consumc de&
substrate em fungdc da concentragdo de substrato para §;. Ay

e F, igual a 120, 30 e 10 g/l respsctivamente. Exemplo para

um sistema de & reatores ligados em série.
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Quandc o nimero de reatores {(n) for grande o
suficiente para que a diferen¢a entre a concentragdo de
substrato inicial & final possa ser considerada
infinitesimal, a somatdéria da eguagdo (3.31) pode ser
substituida pela integral e o termo (8;, - 8} substituido por
4%, Estas substituicBes transformam a eguagdo (3.28]) na
equacic {3.18) gue fornece o tempo de residéncia do reator

tubular ideal.

O numero necegsdrico de reatoreg para gue se
atinja ¢ comportamento de um reator tubular ¢ uma fungio 4o
modelo cinético utilizade. Para modelos simples, tais como O
de Monod, segundo ANDRIETTA {199%1), este comportamento pode
ser atingido com 2 reatores ligados em série. Para modelos
mais complexos o numero hecessdrio de reatores aumenta
drasticamente., Para avaliar o numerc necessario de reatores
para o processo de fermentagdo alcodlica foi considerado 2
sistemas operando nas mesmas condig¢des, variandeo somente ©
ripo de reator empregado. Um deles operandsc Com geator
subular & outro com reatores de mistura perfeita. Calculou-se
o volume do reator tubular necesséario para uma conversio
deseiada e em seguida variou-se o nimero de reatores do outro

sistema até gue estes volumes se aproximassem.
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111.6.3.1. Modelagem do Reator Tubular -~

Sistema 1

Um fluxograma esguemdtico do sistema equipado

com reator do tipo tubular esta mostradc na Figura 3.6,

Para a determinacdc das concentragbes de
entrada do reator, fez-se um balango de massa global, no qual
algumas suposigBes foram feitasg. Pela Pigura 3.6, observa-se
gue ac passar pela separadora centrifuga, as concentragdes de
substratoe e etanol permaneceram constantes = iguais ao da
saida do reator. Ka reallidade, estas concentragdses,
principalmente a de etanol, podem ser diferentes nas
linhas de vinho delevedurado e de creme de levedura se as
concentracBes intracelulares destes forem diferentss ao do

‘meio externo.

Fixou-se a concentragdo-de células de levedura
no reciclo em 90 g/l, variando-se a vazdo de dgua de diluicéo
{Fa) de acordo com a concentra¢ido de células no creme de
ievedura. Manteve-se constante a massa de células de levedura
em processo por meio de uma purga pela linha de sangria (Fsj}.
Esta purga também permite que se despreze o efeito de morte

celular citada por DALE et alli (1990}, pois, esta permite
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Figura 3.6 - Fluxograma esqguematico do sistema eguipado com

reator do tipo tubular.
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uma renovacio constante das células em processo.

As equacdes de balango sa0:

F
F oo 3.32
¥ {1~R) ( )
F =F ~F {3.33)
FX
Fr=—% = {3.34)
¥
F&:FI‘“F‘II (3-35)
(X_z"”Xf}
= i S8 3.36
F=F, X% { }
Fy=F, F, (3.37)
F =F,-Fy, {3.38)
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8, v (3.39)
5, FfoFZFS" (3.40)
P;-F%;PF (3.41)
2
P.,jfr {3.42)

Estas squacdes sdo validas tante para © sigtema
de reator tubular (Figura 3.6} quanto para o sistema de

reatores de mistura perfeita (Figura 3.7}.

Em se tratando de um reator tubular ideal e
isotérmico, este pode ser modelado através de um balango
méss;co em um infinitézimo de volume de espessura Az, como
feitp anteriormente no item IIX.6.1.1. Partindo-se da sguagdo
{3.15), e sabendo~-se gue a velocidade 4 dada pelo produto da

vazidc com a area de escoamento, tem-se:
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ds,_ Teler (3.43)
dz Fw

onde Ay & a Area transversal do reator, gque dividida pels

vazdo (Fw}, fornece o© inverso da velocidade do fluido

reagente no interior do reator {1/v}.

Sabendo-se gue!:

ds
- 48 .44
AT (3.44)

substituinde a equag¢do {3.27) na equagao {3.43}, tem-se:

ds__ AthwrX 8 1. P yagq- X ym 3.45
T TrE B Y Ry (3.45)

w

Analogamente pode-se obter as gquagdes de
variagldo de concentracdo de eédlulas e etanol ao longo 4o
reator, utilizando-se as definig¢les de Y”s {3.28) e Ywa

{3.30)
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dX=‘Ap‘!ﬂLR'X = (1__ P }n{l“‘ X )m (3.46}

dz ~ F, Kgz8 ~ Py Xax
A
_g_{)ﬁ p‘mXXYPfS. S {l" 4 }B(l“‘ X )m (3'4?}
dz  F,¥gs Kg*8 '  Fug Xonx

Integrande estas 3 equagles, obtem-se a8
concentracdes de ART, levedura e etanol ao longoe de tedo ©

compriments do reator.

[11.6.3.2. Modelagem do Reator de Mistura

Perfeita — Sistema 2

A Figura 3.7 mostra o fluxograma esquematico

deste sistema.

As egquacBes de balango massico utilizadas para
se determinar as concentragles de entrada no primeiro reator
=30 as mesmas desenvolvidas para o reator tubular {Sigtema

1}.

considerando o reator isotérmico e de mistura

ideal, este pode ser modelado a partir de um balango de massa
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Figura 3.7 ~ Flugograma esquemdtico do sistema equipado com

reatores de mistura perfeita.
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global.

- palanco de massa em relagdc a células de

levedura

V% “F X, -F XAV (3.48)

Congiderando gque o reator esteja no estade
estacionario e substituinde a eguagdo (3.24} na eqguagao

{3.48}), tem-se:

FAX ~X;) +pX V=0 {3.49)

Dividinde a equacfo (3.49) pelo volume do

reator {V}, tem-se:

F (3.507

ou,

F, W | Xf
. TR S, 3.51
v Px,-x) { )

substituindo a eguagdo (3.2} na eguagdo {3.61}), tem-se:
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! (3.52}

Fy s P X X,
W 1- a1 . n
v “WKSW{ Pm} ( Xm} {Xfmxw

Com as equagbes (2.28), {3.30) e (3.527,
conhecendo-se a conversfoe reguerida e a vazdo gde alimentacglo

{F}, obtem-se o volume de reator necessaric.

Em sistemas com maig de um reator, egtas
equagdes devem ser reselvidas para c¢ada um dsales e &8
concentragies da saida 4o anterior sic as de entrada 4o

posterior.

111.6.3.3 — Nimero de Reatores Requerido

Utilizando os valores das varidvels de processo
contidas na Tabela 3.4, 2 menos da tempesratura de operacdo
assumida come sendo 32°C, & uma vazao de alimentac8c de
100.000 1/h, o perfil de concentragio em um reator tubular de
drea transversal igual a 7 metros {(didmetro = 3 m) & mostrado
na Figura 3.8. Estas curvas foram obtidas a partir da
integragdo numérica pelo método HUKSE-KUTTA de guarta ordem

das equacdes {3.45), (3.46} e {3.471).

consigerandce condicdes de operagdo industrial,
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a guantidade de agucares residuais na saida do reator, dave
cor no maximo de 1 g/l, o gue corresponde a uma conversac da
ordem de 99%,2%. Assim, a simulagdc para a determinagioc do

volume de reator terminou guande este objetivo foi atingido.

o perfil de concentragdc de substrato contido
na Figura 3.8, mostra gque esta conversao & atingida 73 metros
apés o inicio do reator, de onde se tira gue o volume 4o

reator tubular é de 511 m@

Utilizando as mesmas condigdes citadas para o
reator tubular {Sistema i), calculou~se oS volumes
necessarios para atingir a conversidc de g9 ,3% utilizando

reatores de mistura perfeita ligados em série (Sistema 2%.

Kog casos onde mais de um reator foi

utilizado,o volume destes foram considerados iguals.

A ?igurg 3.9 mostra o volume total de reatores
requerido para se atinglir a conversdc ade 99%,3% de cada
sistema constitulidos de éiferéntes numercs de reatores. Estes
mesnos valores estdo listados na tabela 3.5. Nota-se por esta

figura gue mesmo sistemas contendo 11  reatores em gSérie

raguerem wvolumes bastante superiores a de um yeator tubular.
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Figura 3.8 - Perfil de concentragdo de ART, etanol e células

de levedura ao longo do reator tubular - Sistema 1.
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Figura 3.9 - Curva de volume total de reatores em fungao 4o

nimero de reatores de mistura perfeita ligados em série.
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Tabela 3.5 - Volume total de reator para sistemas contendo
diferentes ntmeros de reatores de mistura perfeita ligados em

gérie.

g_ HOMERC DE REATORES | VYOLUME {m
4359
1466
10062
847
758
709
678
658

|

|

|

|
643 ﬂ
E

|

628
613

pa |
Hommummq&mmp

o e

Nio se prosseguliu com as determinagles até gue o volume de um

reator tubular fosse alcangado, pois, industrialmante
sistemas com grande numero de estdgios nao sdo
considerados viaveis. Além da produtividade, o aspecto

scondmico e operacional dsvem ser levados em conta. Sistemas
com grande numerc de reatores levam a problemas gperacionails
tals como:

- problemas de escoamente do fiuide reagente, exigindo
maiores desniveis entre ¢ primeiro e tltimo reator além de

problemas de curto circuito, principalmente nos primeiros
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reatores, devido a alta velocidade de produc8o de didxido de
carbono,

~ maior produgdo de espuma nos primeiros reatores devido a
maior velocidade de fermentacdo, exigindo maiores volume de
expansfoc ou utilizaglo de anti-espumante, @

- concentraches de etanol no primeiro reator abaixe de 40 g/l
o que favorece ¢ crescimento de populagbes de bactérias

contaminantes proveniente do meio de alimentagao.

Tfendo em vista estez fatos, buscou-se nos
valores da Tabela 3.5, um sistema gue continha o menor numero
possivel de reatores e gue o sistema subseguente & sgte nao
apresentasse ganhos aprecidvels em produtividade {diminiugdo
do volume total de reatores menor gque 15%). Escolheu-ge entio
o sistema constituide de 4 reatores de mistura perfaita

ligados em série,
111.6.4. Determinacio da temperatura de operacao

Esta determinacic foi realizada para sistemas
de guatro reatores de volumes iguais, utilizando as eguagdes
Ao sistema 2, acrescidas de um balango de energia. A Figura
3.10 mostra um esguema do sistema utilizado. As eguagdes 40

halanco de energia para o estado gstaciondrioc séo:
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[.iXVAH + Fw(?a_Tr) (3,53}

T..=T +
of °x QQ?F aiyx/at F‘:i
F_. . i
TJi“Tj& H@PJ(?} m) {3.54]
FiC050;5
, _Fy (T, Ty) COPVy (3.55)
i EHGLMDT
(T,~T5 ) = { T~ Tse)
P r *iji of el
IMD T (3.56)
{Tciwf{’je)

Considerando ag vazdes de fluido reagente e de
raegfriamento no trocador iguails, e Ccom valores de 5080 nﬁfh,
obteve-se o volume total de reatores e &rea de troca térmica
para varias temperaturas de opperacgdc. (s valores das varbes
de fluids reagente e de vresfriamento foram obtidos por
cdlculos prévios, os guals indlcaram esta COmMO sendo a menor

vazio para gue o reator 1 pudesse operar a 30 Yc.

Nota-se pelas curvas {Figura 3.1la} que o
volume total de reator reguerido diminul com © aumento 4da

temperatura até se atingir 32 ¥¢, aumentando entretanto, Com
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Figura 32.10 ~ Fluxograma esguematice do sistema de 4 reatores

ligados em série com sistema de resfriamentc.
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com o aumento desta para valores maiores gue 32 bc. Sendo o
volume de reator regueride uma fungdo da velocidade de
fermentacino, este fato pode ser explicado Gbservando¥§e o8
modelns cinéticos utilizadeos. Os dois pardmetros cindtices
afetados diretamente pela temperatura sdo: meznagativamente
& W, Positivamente. Em temperaturas abaixo de 32 °C, Py, #
constante, € o efeito do aumento da temperatura sobre o valor
de M. € positivo, levandoc a uma diminuig80 no volume total
de reator necegsaric. J& acima deste valor de temperatura, ©

pardmetrc P & o mais afetado, provocando um awmentio no

RaL
volume total de reator © 2 gue <C3ausga uma diminuigdc mna
progutividade. Quanto a area total de troca térmica, esia
diminui com © aumento do valor da temperatura de operagloc,
giminuiglo esta espsrada, uma Vvez Jgue 4&s diferencas de
temperatura entre os fluidos, reagsnte e de resfriamenteo, na

entrada e saida dos trocadores aumentams Cok O aumentc da

temperatura de operagac.

A temperatura de operac8o oOtima para eéte
sistema foi extraida da Figura 3.11b, onde se enconitra &
curva gue relaciona o produto do volume de reator e 4drea de
troca térmica necessaria com a temperatura de operagdo.o
ponto minimo desta curva, atingide a 33,5°C, representa o

valor de temperatura onde se satisfaz © compromissc entre
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a produtividade & © investimente inicial na aquisigdo dos

trocadores de calor, os quais tem custo elevado.

I11.6.5. Perfil de volumes

Lpés a determinacdoc do numerc de estdglos, uma
otimizacdc na distribuicfo do volume total para cada estigio
é aconselhavel para gque se pogsa atingir o© maximo de

produtividade da planta.

Negta otimizacdo, ntiligou~ge o método
denominado SIMPLEX para duas varidveis {conversic d¢ reator

2 e 3).

Este método consiste em se construir em um
grafico cujo os eixos sfo as varidvels esgtudadas {conversac
do reator 2 versus conversdo do reator 3) um tridngulo de
trés lados iguais. Os trés pontos gue compde 08 vertices do
primeiro trifngulo sdc escolhidos dentro da faiza em gue Sse
acredita estar ¢ ponto étimo. Determina-se entédo o valor da
varidvel resposta utilizada na otimizag@o (produtividade).
Comparando-se os resultados encontrados e o vértice gque
possuir o menory valor da varidvel resposia deve ser projetads

perpendicularmente ac lade oposto do trifngulo, de tal forma
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gue se construa um novo tridngulo siméLrico ao anterier em
relacio ac lado gposte do vértice projetado, comum aos dois
trifngulc. Determina-se entlo o valor da varidvel resposta
{produtividade) para esta nova condigdoc e Compara-se
novamente o8 valeores desta entrs oS vértices do novo
trifngulo, prejetando-se o de menor valor e repste-se O
procedimento. Este procedimento permite caminhar em diregdo
ap ponto  Stime, executando © mehor pamero possivel de

simulagdes.

For se deseijar otimizar 3 varidvels {conversbes
do reator 1, 2 e 3}, utilizande o método SIMPLEX para duas
variaveis, procedeu-se da seguinte Iorma:

- Fizou-se as conversBes dos reatores 1 e 4.

~ Estimou-se as conversfes iniciais dos realnres 2 e 3.

- rtaloulou~se o veolume total de reator necessario para cada
condicdc. A produtividade € uma funcic do volume total de
reator {V}, vazdoc de entrada do reator 1 {Fw} & concentracio
de etanol no efluente do reator 4 (PF;}. Como as condigdes de
operagdc foram sempre as mesmas (Tabela 2.4) & & vazic de
alimentacdo constante, a concentragido de etancl no efluénte
do reator 4 foi sempre a mesSma, POls & CONVersac & fixa no
reator 4, portanto a produtividade dependiz somente do yolume

total de¢ reator. Desta forma determinou-se & produtividads
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utilizando~-8e a seguinte equagdo:

F
Prodt=-—LP, {3.57)

- ¢ resultados encontradcos alimentavam O métode de
ptimizaclc gue gerava as novas condicBes que deveriam ser
testadas. Repetia-se ¢ procedimento até a obtengdo do ponto
de maximo para ests valor de conversido no reator 1.

- puando © maximo era enconiragde, alterava-se © valor de
conversdo do reator 1 e repetia-se novamente a ocbimizagdo.
- 08 mizimos para cada conversdc 4o reator 1 foram comparados

e o de maxima produtividade fol escolhido.

0 resultads desta otimizacdc encontra-se na
Tabela 2.6. A difersnga nos valores de produtividade entre o
perfil contido na segunda iinha desta tabela e o da terceira
linha estéd na guarta casa decimal. A escolha do perfil
contido na terceira linha Dbaseou-se nao somente nesita
diferenca, mas também no fato deste arranio levar a uma maior
concentracio de etanol no primeiro reator. O volumse dos
reatores 1, 2, 3 e 4 em relagad ao volume total para estas
conversdes s3c respectivamente 21 27y 31 e 21%, ou seja, o

volume 4doB reatores cresce ateé o terceiro, & diminul para o
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guarto.

A razic pela gual optou-se por utilizar o©
métodn SIMPLEX para duas varidveis, € a maior garantia de se
atingir o ponto de maxime, pols, para trég variaveis estie
método pode apresentar problemas de oscilagdo ao redor do
ponto de mdximo, e também por este apresentar uma BAioY
facilidade de interpretacdco quando elaborado para avaliagao

de duas variaveis por formar figuras planas {tridngulo}.

Tabela 3.6 - Resultado da otimizagdo. Conversdes em
cada reator que levam ao maximo de produtividade para varios

valores de conversdoc no reator 1

Conversio Conversdo Conversac Convergdo Produti-
reator 1 reator Z reator 3 reator 4 vidade
55 £3 Sg 99,3 7,932
56 83 96 9%. 3 7,836
57 83 96 49.3 7,936
28 84 & 99.3 ’ 7,935
59 &4 96 95.3 7,930
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111.6.6. Definicio das vazdes de fluido reagente e

de resfriamento nos trocadores de calor

Da mesma forma gue o custe dos trocadeores de
caler aumenta com & area de troca térmica, as bombas de
recirculac8c também t8m seus custos, tanto operacional gquanto
e manutencdo, aumentados em fungde do aumento da vazdo. A

determinacio destas vazdes deve levar em conta estes ftatores.

Utilizando o sistema de @uatroe estagios com
o perfil de volume determinado no item III.6.% e a
temperatura de operagdo definida no item ITI.6.4, obteve-se
2 &rea de troca térmica necessdria para cada reator com
diversas wvazdeg de fluido reagente & de regfriamento, as
guais foram consideradas iguais para cada trocadoer. As
Figuras 3.12a, b, ¢ & 4 mostram © comportamentc da area de
troca térmica requerida com as vazbes de fluido reagente e de
resfriamento para cada reatcr. Nota-se por esias figuras que
o comportamentc para todos o8 reatores s8¢ bastante
similares, onde tem-se inicialmente uma gueda acentuada da
srea de troca térmica com ¢ aumento das vazbes de fluidoe
reagente ¢ de resfriamento. Mas, a partir de um certo valor,
o aumento destas vazdes ndo possuem um grande efeifto sobre &

irea do trocador, ou seja, para se obter uma peguena
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diminuicso da area de troca térmica ¢é necessario um grande

acrescimo na vazao.

As vazrdes escolhidas para cada reator, faram
aquelas cujo o aumento de seus valores nde acarretaram uma
diminuigBo significativa da areas de troca térmica, baseando-

se nas curvas contidas nas Figuras 3.13a, b, ¢ & 4.

A Tabela 3.7 mostra as vazdes assumidas para

cada reator.

Tabela 3.7 - Vazbes de fluido reagente & de resfiriamento para

cada reator.

REATORES REAGENTE RESFRIAMENTO
1 460w /h 400 w'/h
2 -
2 350 m'/h 350 m'/h
3 180 mi/h 180 m/h
i 4 60 mi/h 60 mi/n E
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i11.7. Conclusao

Neste capitulo foi estudado o "design® Stime de
uma unidade industrial de produgdo de etanol. As varidvels de
processo utilizadas neste estude foram as médias dos valorss

geralmente sncontrado nas unidades industrials.

relo modelo cinético adotado, O reator tubular
é o de maior produtividade, mas guando se utiliza reatores de
mistura perfeita ligades em série, a produtividade do sistema
aproxima-se ac daguele  que utiliza reator tubular.
Demonstrou-se gque wm sistema contendo guatro reatores em
sédrie & o melhor arranioc por satisfazer as condigdes de néo
acarretar. problemas de fluxo de material em processc & levar

a bons resultados de produtividade.

0 perfil de volume que leva a malor
produtividade @ aguele que permite conversdes de 57, 83, 96,

99 ,3% nos reatores 1, 2, 3 e 4 respectivamente.

& temperatura de operagao que permite o menor
investimento inicial em volume de reatores & equipamentos de
troca térmica ¢ a ds 33,5 YC. Relacionado a isto, ainda temos

as vazdes de fluldo reagente e de resfriamento pelo trocador
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de calor. Estas vazdes foram escolhidas levandes em conta o8

custos de investimento inicial e de operaglc da planta.
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1V. Estudo do estado estacionario

IV.1. Introdugao

¢ estuds do comportamento des valores de
rendimento e produtividade frente as varisdvels de procassc e
para@metros cindtices ¢é de grande importincia para a
otimizacic do progcesse 2 2 para a dgefinicio das faixas

adeguadas de operagaoc do sistema.

£ através deste estudo também, que se obtem ©
estade estaciondric de referéncia, utilizade no estudo

dindmico do pProcessoc.

0 objetive deste capitule €& realizar uma
andlise paraméirica do Processa, assim como uma andlise ds
sensibilidade dos parémetros.

1V.2. Modelo para o estado esiacionario

0 sistema wutilizade neste estudo segue O

ssguema mostrado na Figura 2.10.
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Ho balance de massa degprezou-sg ¢ gas "hold
up” que por estimativas grosseiras en unidades industriais
operandc em regime batelada alimentada podem atingir no
méxime 2% do volume util 4o reator. Também foi desprezadc na
modelagem do reator, ¢ volume de cdlulas, seguindo a
recomendacic de MONBOUQUETTE (1992:, gue afirma ser este
efesito desprezivel para reatores operando com um volums de
céiulas em torno de 10% {30 g/l massa secal. Desta forma as
aguagdes de balango {3.32) a {3.42: utilizadas na
determinacio das concentragbes de entrada no primeiro resior

280 validas.

tende a resclugdc analitica do models para ©
estado estaciondrio impessivel, utilizou—ge o modele dindmico
para determinar os novos valores da concentragio de ART,
etancl e células, e da temperatura 4o fluido reagente apss as

mudancas em cada variavel.

A mcéelagam do sistema foi realizada através
dos balancos de massa e energia, considerando og reatores de
migstura perfeita, gus seguﬁdo RODRIGUER et alii {1982) & uma
poa aproximacdo para Zonas de estagnacio de até 10% do volume
tiotal do reator. Através de andlises de alguns reatores

industriais agitados os volumes de zonag de sstagnagdo foram
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considerados despreziveis.

A resolugdo do sigtema de squagdes
diferenciais ordinarias obtidas na modelagem matemdtica, fol

numérica utilizando o método de Runge~-Kutta de guarta ordem.

IV.2.1. Balanco de massa global para o reator i

dip;Vy)

ar =F; 4Py Fipy ' {4.1)

Assumindo a densidade do liguido reagenite

constante para cada reator, temos:

dvy Fy P
= . — 4.2
7 ol g | { }

[V.2.2. Balanco de substrato para o reator 1

Para o sistema em regime transiente, temos:
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{4.3}, temos:

dgf)“idaﬂfﬂsﬁfﬁ’ (4.3)
gubstituinde a equas8co {3.27) na equagdao
i = JE o~ F.E - ST 4.4

at 1-131—1 i~i Yx{g By { )

onde B, 6 definido pela eguagdo (3.2}

- IV.2.3. Balango de etanol para o reator i

Na mesma forma que para ¢ item IV.2.1, tem-se:

d{v, P
__{«B%&_f—}; =F, Py, ~F PV, (4.5]
Pela eqguacdo (3.29), tem-se gue:
ap ds
e o L 4.8
dE " S gE ( )
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Substituindo a eguaclo {3.27) na equagaoc {(4.6)

& posteriormente na equacdo (4.5}, tem-se:

d{Vv;P,;}

Yors
, 4.7
dt VB ( )

Yyis

=Fy Py~ F Pt VX

IV.2.4. Balanco de células para o reator i

deiXi}

e =F, X, ~F X +r.V, (4.8)

substituindoc a eguagdc (3.23) na equagao

{4.8), tem-se:

d{V.X;)

gt “Fy XtV Ky (¢.9)

=F; X

i-1

IV.2.5. Balanco de energia para o fluido reagente

no reator i

Seguindo o esguema da Figura 3.10, tem-se:
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pCd{V,;T;}
A A o T POy Fy TP Cp pCFC, (TC4m T

+V,AHE, (4.10)

Reordenando a equagdo (4.10}), tem-se:

V,AHX,

d{v,;Ty)
—aE FrR ot
PLyT e

dt

wFy Ty~ Fy Tyt Fe  (TC Ty + (4.11)

IV.2.6. Balanco de energia para o fluido reagente

no trocador de calori

Para o trocador de calor tem—-se:

dt

=pC Fe; (T;-Tcy) ~UALMDT (4.12]
Considerando Vci constante tem-~ge:

diTe;) _, Fe, s, UA
- {Vf:i)(T“" T ;) (m)wr (4.13)
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IV.2.7. Balanco de energia para o fluido de

resfriamento no trocador de calor 1

C A Vi, T] S
— éaji 72 =p Cp Fi (Tie~TF ) +UA,LEDT (4.14)

Considerandoe Vi constante Lem-se:

d{Ti;) _, Fiy . . Ua,
= {22 (TFe~TF ;) * -y LMDT 4.15
i ( VL-} {Tje-T3;) VTt { }

Ag equaches {4.2), (4.4}, (4.7}, {4.9), {4.11},

{4.13} e (4.1%}) s&o as squacbes do modele din8mico do
sistema. Os valores inicigls para integragdo pelo método de
runge-Kutta de guarta ordem estidc apresentados nas Tabelas
3.1, 3.2, 3.3 e 3.4 e opassc 4de integragdo usado nas

simulacBes foi de {0,001 hora.
IV.3. Analise paramétrica
Os wvalores dos parametros e das variédveisg de
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processo utilizados para esta andlise 330 agueles cltados nas

Tabelas 3.1, 3.2, 3.3 e 3.4.

hs simulagbes foram realizadas a partir do
estado estaciondric padrdo cujos valorss estao listados na

Tabela 4.1,

Tabela 4.1 ~ Estado estacionéric de refer&ncia

REAT . s P ) 4 v T T4 AT
1 54,23 141,83 |29,37 |210,4 §31,21 130,18 }176,36
2 21,44 | 56,42 | 30,45 | 268,0 | 31,28 30,11 63,24
3 5,04 | 63,72 30,99 }316,7 | 31,34 130,05 131,06
4 0,88 165,57 §31,13 |208,2 31,86 {29.56 6?8?5

Com estimulos tipo deérau de 10 & 20% acima e
abaixe dog valores de rafergBncila das varigveis estudadas,
obteve-se os valores de rendimento e produtividade nos novos
estados estaciondrics, assim Como as concentracdes finais de

ART para cada perturbacao.

As variaveis estudadas foram:
~ vazdc de alimsntagdo;
-~ taxa de reciclo;

- poncentraci3o de ART no melo de alimentagdn;
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- temperatura do meic de allmentagacs:
- femperatura da agua de regsfriamentso;
- concentracic gde células no creme de levedursa; £

- volumes dos reatores 1, 2, 3 e 4.

% equagidc gue fornece o3 valores de rendimento

F,Py 100 (4.16)

Rend-—24 130
nd= 255, 511

Esta equacdc basela-ze na guantidade de etanocl
produzido (E},Pé} e na gquantidade de agtcar gque enlrou no
processo (F.8,1. O fator 0,511 contido na gguacdc, vem da
estequeometria da fermentacac alcodlica congiderando gque

somente etanol e gas carbfnice sdo produzidos.

0s valores de produtividade é dade pela equagao

{3.57}.

A Figura 4.1, mostra © efeito da vazado de
alimentacido sobre o rendimento e a produtividade 4o processo.

Nota-se por esta figura gue enquanto & produtividade sobe
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gquase linearmente com o aumentoe da vazac, o rendimento mostra
uma queda mais acentuada para vazBes acima de 100 né/h. Com
a taxa de reciclo, isto ndc acontece, como mostra a Figura
4.2. Para este caso, tanto o rendimento como a produtividade
cerescem com o aumento da taxa de reciclo. Este fato pode ser
explicado da seguinte forma: guando a taxa de reciclo é
aumentada, segundo sua definigfc, a vazdo de melo de
alimentacdo diminui em relacdc a vazdo de reciclo, gue por
congequéncia diminui & concentragdo de ART na linha que
alimenta o primeire reator, provogando uma diminuicie da
concentracio de etanol final. A gqueda na concentragdo de
etanol, apesar de afetar negativamente a produtividade pela
equacio (3.57), porém seu efeito favoravel na cinética
da fermentacgdc é maior, elevando assim a produtividade e
rendimento. Outre fator gue auxilia a pradutivi&aée é o fato
de que quanto maior a taxa de reciclo maior a quantidade de
células nos reatores. As desvantagens de se itrabalhar com
grandes tamas de reciclo sdo:

- caﬁ a diminuigd8c da concentragic de etancl no vinho
dslevedurado, perde-se capacidade de produgac nos aparelhos
de destilaqéo;

- sendo a fermentacgdo alcodlica um sistema aberto, no sentido
microbiolégice, a diminuig¢do da concentragdo de etanol no

primeiro reator, torna O processo mais suscetivel a ag¢do de
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microrganismos contaminantes; e

- altag concentragdes de c¢élulas nos reatores  causam
problemas operacionais (principalmente hidraulicos) além de
exigirem maior numero de separadoras centrifugas e unidades
de tratamento de grande volumes. O consume de insumos tal

como © acidoe sulfdrico se elevam, onerando 0 custo de

produgdo.

Chserva-se também pela Figura 4.2, gue oS8
valores de rendimento e produtividade tem sua velocidade de

acréscimos diminuida para valores de taxa de reciclo acima de

0,3.

A concentracic de ART no melo de alimentacdo
possui relagdo direta com a concentracio de etanol final e
consequentemente sobre a produtividade do processo. ¥a Figura
4.3, observa-se gue para valores desta varidvel menor gue 180
g/l, o rendimentc se manten praticamente estével com
produtividade crescente. Mas, acima deste valor nota—-se uma
acentuada gueda nos valores de rendimento e uma gstabilizagdo

na produtividade.

A Figura 4.4 mosta ¢ efeito da temperatura de

alimenta¢d3o do reator 1 sobre o8 valores de rendimento e
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produtividade. Nota-se por esta figura que guanto menor for
gesta temperatura melhor para o processo. Contudo, é muito
dificil em plantas industrials obier valores desta varidvel
abaixo de 28°C devido as caracteristicas dos materiais gque
compBe esta mistura (fermento tratade, caldo tratado e
resfriado, melago 2 agual, o8 quails geralmente

possuemtemperaturas abaixo da ambiente.

Qutra varidvel de grande influéncia na
produtividade e rendimento do processo & a temperatura da
dgua de resfriamento. Come se observa na Figura 4.5, para
temperaturas acima de 28°C o0s valores de rendimento e
produtividade possuem um decrescimo acentuado em seus
valores. Isto é devideo & grande influBncia da temperatura
sobre o processo e a peguena diferenga entre as temperaturas
do fluido reagente e o de resfriamento. Qualquer variagdo na
temperatura do fluido de regiriamentoc provoca um grande
alteragioc na temperatura 4o reator causando,
conseguentemente, variagdes no valor da preodutividade. Esta
& putra varidvel scbhre a gual ndo se tem controle sendo sua
variacdo, na maioria das unidades industriais, efeito das
condigBes climdticas, ja que esta & captada diretamente de

represas abastecidas diretamente por rios.
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Na Figura 4.&, oObserva~-se um acréscimo nos
valores de rendimento e produtividade guando do aumento da
concentracio de células de levedura no creme. Este acrescimo
da produtividade & devido & adigdc de maiores volumes ds
dgua durante o tratamento, jd gue a concentraglo de células
no recicleo é fixada em 90 g/l. A adigdco de maior volume de
dgua no tratamento, diminui a concentragdo de etancl no
fermento tratadeo, favorecendo a cinética da fermentagio,
puanto malor for a concentracg8o de células no creme, malor a
predutividade e rendimento. Todavia, os valores desta
varidvel sdo limitados pela capacidade operacional das
magquinas centrifugas. Além do limite devido as propriedades
fisicag do creme de levedura, gque guando muito concentrado
tem seu escoamento no intericor da méguina comprometido,
levando a perdas de células pelo vinheo deleveduradeo, ainda
temos o© problema de produtividade da magquina, Por nao
escoarem bem no interior da mdguina, cremes muito

concentrados diminuem a capacidade nominal destas.

Nag Figuras 4.7, 4.8, 4.% e 4.10, encontram-se
regpectivamente o efeito das variagbes de volumes dos
reatores 1, 2, 3 e 4 sobre o rendimentc e produtividade do
processo. O comportamento € bastante parecido para os 4

reatores, sendo gue o efeito diminui do primelro para
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guartoe reator.

IV.4. Analise de sensibilidade dos parametros

Para se avaliar a infludncia de cada variavel de
processo sobre os pardmetros de saida, definiu-se como fator

de sensibilidade a seguinte expressao:

VVS-VVSR
FOEN= 100 (—Trr : {4.17)
VVEA (10%acima) ~VVER
100 }
VVER

onde:

FSEN - fator de sensibilidade

vve -~ valor da varidvel de saida obtido;

VVSR - valor da varidvel de saida de referé@ncia;

YVEA ~ valor da variavel de entrada alterada em 10%; e

VVER - valor da varidvel de entrada de refer@ncia;

Para esta anadlise considerou-se como varidvel de

saida as concentractes de ART, etanol células, temperatura do

quarto reator, rendimento e produtividade.
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A Tabela 4.2 mostra os resultados desta andliss.
Nesta tabela, observa-se gue todas a5 varidveis de saida sdo
bastante sensiveis & variagdoc da temperatura de entrada do
filuido de resfriamento {Tie). Isto ocorre por duas razdes:
{a} a cinética do processo é bastante sensivel & variagdo da
temperatura de operagdc e (b} come a diferengca entre a
temperatura do fluido de resfriamentso e do fluido reagente é
muito psguena {(28°C e 33,5°C respectivamente), gualquer
variagdo na temperatura de entrada da dgua de resfriamento

causa uma grande variagfo na temperatura de operacgio.

& varidvel mais sensivel & perturbacgdes das
varidvels de entrada é a concentracdo de ART no efluente do
gquarto reator (8;). Este se mostrou mais sensivel a
temperatura de entrada do fluido de resfziamanto' {Tie},
concentracdo de ART no meio de alimentagdo (8;), vazao de
alimentacio {(F) & temperatura de alimentagdo do reateor 1

(Te}, em ordem decrescente.

Tomando comoc exempleo © efeito de B, sobre as
varidveis de saiﬁa, tem—-se que para cada 1% de acréscimo em
, obtém-se uma variacdo positiva de 120,79% em §, 0,28% em
Py G,04% em X;, 0,14% em T, e $,29% na prodgutividade. Esta

mesma variag8c provoca uma qQueda de 0,7% no valor de
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rendimente.

Tabela 4.2 - Valores do fator de sensibilidade das varidveils

de processe sobre as varidvels de saida

SAIDA
s P, % T, REND | PRODT

ENTRADA
¥ 19,48 | -0,12 | -0,02 | 0,18 | -0,12 | 0,87
R -6,36 | ~0,22 | 0,82 | -0,07 | 0,04 | 0,04
Tie 523,77} ~3,14 | -0,42 | 2,61 | -3,1¢ | -3,14
8, 120,794 ¢,28 | 0,04 | 0,14 | -0,74 | 0,29
X1 -4,09 | -0,23 | 0,00 | -0,04 | 0,03 | 0,03
Ta 12,24 | -0,07 | ~0,01 | 0,16 | -0,07 | ~0,07
Vi ~1,66 | 0,01 | o,00 | -0,03 ] 6,01 | -0,20
V2 -1,36 | 0,00 | 0,00 | ~0,02 | 6,00 | -0,25
V3 ~1,27 { o,00 |} 0,00 | o,00 | 0,01 | -0,30
V4 ~0,96 | 0,01 | 0,00 | 0,00 | 0,01 | -0,20

Todas as varidvels de saida mostraram—-se poucco

gsensiveis a alteraches nos volumes dos rsatores.

De uma manelira geral, com excecio da temperaturs
de entrada do fluido de resfriamento, as outras varlaveils
grande influgncia sobre o

testadag, nio mostraram ter

rendiments & a produtividade.

108



iv.5. Conclusag

Neste capitulo foi possivel determinar a
infiuéneia das wvaridveis de progesso sobre o8 wvalores de
rendimento e produtividade, assim como, a sensibilidade de
algunsg parmetros operacionais frente a3 variagdes destas

variaveis.

Determinou-se, pelo gstude do estado
estacionaric, gue ¢ rendimento & a produtividade possuam
comportamentog antagdnicos para as varidvels: vazdo de melo
de alimentagdo (F), concentracic de ART no meic de
alimentacdo (Se} e para o8 volumes dog reatorsas 1, 2, 3 e 4
{v&, Vi, ¥y e V,). Mas, para as variavels: taxa de reciclo (R},
temperatura de alimentagdo do reator 1 (T,}, temperatura de
entrada do fluido de regiriamento (Tﬁj 2 concentracgic de
células no creme de levedura {X}}g ¢ rendimentoc 2 a
produtividade t8m comportamentos de mesma tendéncia, ou sei4a,

ambos sa0 afetados da mesma forma pela varliagdo destas

variaveis.

0 rendimente & a8 progubividade se mostraram

muito sensivelis & variagdo no valor da temperatura de entradsa
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do fluido de resfriamentce {Tjel.

A variavel de saida gue € mais afetada frente a
perturbagbes nas variaveis de entrada & a concentragdo de ART

no efluente do guario rsator (Séy

Todas ag variaveis de salda mostraram—se pouco

sensiveis para variacgbes no volume dos reatores 1, 2, 3 2 4.
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V. Estudo do comportamento dinamico

V.1, Introducao

A manutencdo do estade estaciondric em
processos continuos de fermentacio, é ¢ gue determina, nao
somente & qualiaade do produto enviado para a unidade de
separacao € purificac¢io, como também o desempenho 4o proprio
processo fermentative. Para gue este gstado possa sy mantido
& importanite conhecer o comportamento do sistema frente a
perturba¢bes nas variavels de Processo. Além de fornecer
estas informacBes, o estudo dinfmico do pProcesso auxilia na
escolha da varidvel manipuldvel mais conveniente para ¢

controle 40 processo.

como pode ser observado no capitulo anterior,
ag variaveis de processo, gue guando perturbadas podem Lirar
o processo do estado estacionaric sioc: temperatura de entrada
do fluido de resfriamento (Tﬁ}, temperatura de alimentagao do
reator 1 (T}, concentragic de células no creme de ijevedura
(X;) & a concentracic de ART no melio de alimentacio. As
passiveis de manipula¢8o slo as: vazic de meic de alimentagac

(F), volume dos reatores 1, 2, 3ed V., Vi, Yy e Vé} e a taxa
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de reciclo.

0 objetive deste capituleo &, portanto, obter
informacdes sobre o comportamentc dindmico do sistema frente
a perturbagdes nas varidveis de processo e escolher a

variavel manipuldvel mais adequada para O seu controle.

V.2. Adequagio do modelo nio estruturado para o

estudo dindmico do processo

0 modelo para descrever o comportamenc dindmico
do processo & constituido pelas equagles (4.23, (4.4), (4.7},
(4.9), {4.11), (4.13) e (4.15)}, que foram deduzidas no
capitule 4. Este modelo, como citade anteriormente é do tipo
ndc estruturado e portanto ndc indicado para descrever o©
comportamento din8mice do processo segundo DUNN & MOR {1981},
devido a "liag-fase® resultante de uma mnmudanga no meio.
Todavia, segundo O'NEIL & LYBERATOS {19903, uma funcio de
atrase para a velocidade de crescimento especifica do
microrganisme pode adequar este madelo para o© estude
dindamico. Seguindo a recomendagdo deste aulor, introduziu-se
no programa uma equagdo de atraso 1inear para a velocidade
especifica, baseada na varliagdc da concentracdo de ART em

cada reator, a cada passo de integragio {1{3'3 horas).
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Ezcolheu-se esta varijdvel, por ser ela a mals sensivel a
perturbacfes em qualquer variavel de entrada. A equagdo é

glpressa por:

g )
Bemp (—5eme) {5.1)

atual

Esta egquac8o tem por objetive considerar o
tempo que © microrganismo leva para se adaptar as novas
condicdes do meio, ou seja, acredita-se que guando as
condigfes do meio se alteram bruscamente, & resposta do
microrganismo a estas ndo é imediata. Entretante, simulagles
realizadas utilizando o8 modelos com e sem a oorregdo, ndo
mostraram diferengas significativas para o progesso enm
estudo. Avaliando as concentragdes de ART em cada reator para
os dois casos observou-se diferengas absoclutas nos valores da
ordem de 107 {g/l) para as perturbac¢des de todas as variaveis
estudadas. Mas, mesmo nao encontrango diferencas
significativas, a corre¢do do modelo foi mantida, pois, esta
pode ser uma ferramenta importante para ajustes posteriocresg

do modelo.
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V.3. Escolha da variavel manipulada.

As varidvels de processo possiveis de serem
tomadas como manipulédveis s30: vazdo de meio de alimentag8o,
taxa de reciclo e volume dos reatores. Para estas varidveis
foram realizadas simulacgBes com perturbagfdo degrau de 10%
acima do wvalor de refer8ncia e determinado o valor da
congtante de tempo Uﬁ) para cada uma delas considerando como
varidvel controlada a concentrag¢dco de ART no sfluente de
quarto reator. A variagdo do volume fol realizada de tal
forma gue o volume de cada reator fosse aumentado em 10% ao
mesmo tempo. Adotou-se este tipo de variagdo com base nos
dadog da andlise de sensibilidade gque nmostrou pequena
influénecia nas varidveis de saida guando 0s volumes de cada
reator individualmente eram perturbados. Esta peguena
infludncia exigiria grandes volumes de um Unico reator para
a correcdo do valor da varidvel de saida. Entretanto, quando
o volume dos gquatro reatores variar, a alteragdo do volume

serd distribuida e relativamente pequena para cada um deles.

A constante de tempo 4de um procssse pode ser
definida segundo STEPHANOPOULOS (19843 como o© tempo

necessdrio para que o processo se ajuste 3s perturbagdes nos
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valores de entrada. 0Os wvalores da constante de tempo para
cada varidvel foram calculados da forma recomendada por este
autor, gue sugere sua determinagic quande a variavel de saida

atingir £63,3% do valor do novo estade sestaciondrio,

A Tabela 5.1 mostra o valores dag constantes
de tempo de cada varidvel, obtidos pela Figura 5.ia. O
admensional utilizade na construgdc desta figura foi

calculado da seguinte forma:

{ART) ,~ {ART}

(ART) _.o- (ART) ; (5.2)

Admengional~

Observa~-se pela Figura 5.1a, gque a curva
correspondente ac voelume total de reator caia rapidamente
atingindo o novo estado estaciondric em um pouce mais de dez
noras. O mesme efeito & observado para a vazdc de
alimentacio, mas um pouce mais lente gue o voelume total de
reator. Para a taxa de reciclo, nota—-se uma resposta inversa
em sSeu comportamente o que aumenta  bastante o valor da

constante de tempo.

0 valor da constante de tempo obtide para o
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volume total de reator 8 o menor entre as variavels testadas,

como mostra a Tabela 5.1.

Tabela 8.1 — Valores da constante de tempo ﬂ?) adotando como

varidvel de saida a concentra¢do de ART no ef

uente do guarto

reator
E_ VARIAVEL CONSTANTE DE TEMPO
Vazdoc meioc de alimentagdo 4,75 horas
Taxa de reciclo 8,00 horas
VYolume total de realtores 2,50 horas E

Além disto, outra vantagem desta varidvel é que
sua manipulag¢ioc ndo afeta nenhum cutro setor da industria., O
gue nido & verdade gquando se manipula a vazic de meic de
alimentacd3o, pois, uma diminuigdo no wvalor destavaridvel
causaria problemas no setor de moagem ¢ tratamento de caldo.
Todavia, este problema pode ser evitado aumentando-sé o

volume pulmio do setor de tratamento de caldo,

Para facilitar a elaboragdo da estratégia de
controle, assunto do préximo capitule, determinou-se ainda os
valores da constante de tempo em relacgdo & concentragdo de
ART no efluente do quarto reator, para perturbages de 10%

acima do valor de referéneia no voelume de cada reator
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individualmente, utilizando as curvas d4a Figura 5.1ib. Por
esta figura observa-se que a velocidade de resposta do
sistema diminul no sentido do guarto para ¢ primeiro reator.
0 tempe para gque o sistema atinja um novo estado estaciondrio
para perturbacdes no volume do guarte reator é menor que duas

horas.

Tabela 5.2 - Valores das constantes de tempo para variagbes
de 10% acima do valor de referéncia do volume de cada reator
separadamente.

VARIAVEL CONRSTANTE DE TEMPO
' 5,00 horas
Volume reator 3,50 horas

1
2

Volume reator 3 1,2% horas
4 6,22 horas

Volume reator

Volume reator

‘Pelos valores contido na Tabela 5.2, observa-se
gue perturbagdes nos volumes dos rsatores 1 e 2 isoladamente
levam a valores de constante de tempo maiores gque as obtidas
gquando de perturbag@es no veolume total. Esta tabela mostra
ainda gue os valores das constantes de tempo sdo decrescentes

no sentido das perturbagdes realizadas no volume do reator 1

ao 4.
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Para obtencdo de maicres informacdes sobre o
comportamento dindmico do procesgso gquando, perturbagfes de
10% acima e abalixo do valor de referéncia do volume total de
reatores sdc reallizadas, as Figuras 5.2a & 5.5d trazem ©
perfil de concentragdo de ART, etanol, células e temperatura

de operacidc para cadsas reator.

Ohserva—se nestas figuras, gue para
perturbagdes acima e abaixo do valor de referéncia, para uma
mesma varldvel, obtém-se perfis gualitativamente iguails,
somente invertidos, como se fosse uma imagem refletida em um
ggpelho. Este fenfmeno ocorre para 085 perfis de todas as

variaveis.

O comportamente das concentragdes de ART,
etanol e células para todos os reatores, frente as
perturbac¢des nos veolumes de reatorssg, apresentou resposta
tipica de um sistema de primeira ordem, ne entanto o
comportamento do pérfil de temperatura & tipicamente ndo
linear, apresentando uma resposta inversa. Este efeito esta
bem caracterizado nas Figﬁras 5.5%a, b, ¢ & 4. Quando isto
ocorre, o controle do preocesse se torna mais dificil,
exigindo um pouco maisz de cuidadoe na elaboragdc da

estratégia,

118



L AFET remtor 3 408

E g k
~

E '3

Qo ART reslor £ (oY

2
]

2 % % [ W fE 4
Toewpo faorad

[ =R |

&gﬁéus

Tawiec, BHY resmr § i3

N
=

"*

£ F % 16 1z 2 4
Nk T

[T e

Figura 5.2a8 -~ Perfil de
conc. de ART no reator 1 e 2
para perturbagido de +10% no
volume total de reator

Figura 5.2b -~ Perfil de
conc. de ART no reator 1 e Z
para perturbacdo de ~10% no
volume total de reator

B it L +:1 5.7
B %5 s L&
£ 48 o2 § $ ™ jf/xww”“””m”""ﬁsg
» o " - » ax 1.4
E &4 0T E § 1 & i §
K SE
£ MEARE .
§ & Ll & usl 1 5
o ‘\\\ 4}“ B S
e z % & g P ¥ T & A R I
s Faen : Tmerexs oot
o P 3 —— Fnakor 4 | e Rasbor 8 oeeee Sasio 4 |
Figura 5.2¢ =~ Perfil de Figura 5.2d - Perfil de
conc. de ART no reator 3 ¢ 4 c¢onc. de ART no reator 3 & 4

para perturbacdo de +10% no
volume total de reator

para perturbagdao de ~10% no
volume total de reator

120



3
4

425 2 s
2y y 4. 3
2 x”ﬁmﬁmr il mm§
- 42 3 bES FEYE T
%aﬁ Fat i 5
E s S
@y - s e 2
o & 5
at 85 \\“ 549
b 2 S [ ) E ) Tt H % P P e
Yampo faozemh Terme fuced
imms-—-—wa E *mm:mma E
Figura 5.3a - Perfil de Figura 5.3b -~ Perfil de
cone. de etanol no reator 1 conc. de etanpl no reator 1

& 2 para perturbagio de +10%
no volume total de reator

@ 2 para perturbagdo de ~10%
no volume total de reator

A Lo =13 HEE
s P v omirarivaiimiiies. 3 . = .4 3 LT VLS
3%
% Ly HAET w % : o §
fo wel B I I g
[y
g * Banad ‘g g. . LT g
f~ 1 B o
: § Les é 3.1 i §
A ¥ - s s
B 2 Fi 1 [ P R ] }) [4 PR TTG Tre ae
Torrnec Bewe Tauargmx vt
!-——-Bma—-mq § gmmx—mﬂm-i 1
Figura b5.3¢c -~ Perfil de Figura 5&.3d ~ Perfil de
conc. de etancl no reator 3 conc. de etanol no reator 3

2 4 para perturbacgido de +10%
ne volume total de reator

e 4 para perturbagio de ~10%
ne volume total de reator

121



TEEERLEL

o E & & & 1n 17 %4 %
Torrgmn fronasd
EmmeW&% ;mmsmmﬂ
Figura 5.4a - Perfil de Figura 5.4b -~ Perfil de
cone. de gélula no reator 1 conge. de celuls no reator 1

e 2 para perturbagidoc de +10%
ne volume total de reator

& 2 para perturbacdo de ~10%
ne voelume total de reator

2
g

Cone pabane madr 3 igh)
(4
B
b

#

8
g
%

0,

i,

s
o X5,
i1 & £ [} [ w2 1:'"” b 2 % T & a8 12 18 A€
Teownc: frasipon Ty Foowae)
i-——w:-—m:] é-—-—w&-—m»t ]
Figura b.4¢ - Perfil de Figura 5.4 -~ Perfil de
conc. de céluyla no reator 3

conc. de célula no reator 3
e 4 para perturbacic de +10%
ne volume total de reator

e 4 para perturbagdc de -10%
ne volume total de reator

122



»E e
o
& B L B
i = e
4 PARAL »
E " anve §
assis
[ ¥ & & & 45 42 4 & & ® & 30 iz 14 %%
Frepn derasi TFemn o)
{—-‘»Mi e Fpte 3 ; Emﬂmt e Pkl B z
Figura 5.5%a -~ Perfil de Figura 5.5b - Perfil de

temperatura no reator 1 e 2
para perturbagidoc de +10% no
volume total de reator

temperatura no reator 1 & Z
para periurbac¢dc de -10% nc
volume total de reator

sk AR89
T
§ o100 ) Less &
b P s -
i = §
£ e £
é 05 s §
£ o '\\‘ sute
s
R [ F] # & PR
Tempe fvore:
ith—-—mz‘F {wwgmma(i
Figura 5.5¢ -~ Perfil de Figura 5.5¢ - Perfil de

temperatura no reator 3 e 4
para perturbag¢dc de +10% no
volume total de reator

temperatura .no reator 3 e 4
para perturbagdo de -~-10% no
vaolume total de reator

123



Observa-se também por estas figuras, gue as
variagbes ocorridas na concentragdc de células e de
temperatura sdo da ordem de 0,07 e 0,2 respectivamente,

praticamente impossivel de se determinar na prética.

V.4. Conclusao

Neste capituleo foi  possivel comparar o
desempenhc do modelo corrigido pela fungido de atraso linear,
aplicada & velocidade especifica de crescimento com ¢ modelo
ndo corrigido. Para o sistema estudado, nenhuma diferenca
significativa entre os resultados gerados pelog dolis modelos

foi obzervada.

Das varidveis passiveis de manipulacgdo, a gue
obteve o menor valor para a constante de tempo foi o volums

total de reater, seguida pela vaszdo de alimentagéo,

Para perturbacdes no volume total de reatores,
acima & abaixo do valor de refer@ncia, obteve-se perfis sem
anormalidade (primeira ordem} para as concentragbes de ART,
etanol e células para todos os reatores. J& a temperatura,

apresentou resposta inversa nos perfis de todos os reatores.
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0 efeito das perturbagdes s8c mals acentuados
no reator 1, diminuinde de intensidade na diregdo do reator

4.
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V1. Estrutura e projeto do sistema de controle

Vi.1. Introducao

Nosg dltimes anos, com a crescente preocupagdo
com a gqualidade e custo de produgdo, as indﬁstrias de
processos v8m se modernizando e buscande formas de se
tornarem mais eficientes. 0Os sistemas de automagédo e
controle, sdo ferramentas gue vem coniribuindo muito para gue

estas industrias atiniam seus objetivoes.

A utilizag8o do controle de processo é

necessdria para:

- Suprimir influBncias de perturbacdes externas ao processo;
- Assegurar sua estabilidade; e

- Otimizar seu desempenho,

Os sistemas de controle, de uma forma geral,

podem ser divididos em:

a} Cldssico ou comvencional - gue englobam os controladores:
~ Devivativo (D)

- Integral (I);
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i

Proporcional (P};

i

Proporcional Derivative {PD};

t

Proporcional Integral {PI); e

Proporcional Integral Derivative {(PID}.

i

b} Avangado - onde tem-se:
- Adaptativo; e

- Preditivos.

0 controle cldassico &, ainda hoje, bastante
utilizados em unidades industriails, principalmente por serem
pouco complexos e de baixo custe. O controle avangado,
entretanto, wvem ganhando muita atengdo nos dltimos anos. A
vantagem deste tipo de controle, ¢ yue ele ¢ c¢apaz 4de
"aprender® com o processo, podendo alterar os par@metros de

contrele sem a necessidade de intervengdo do operador.

Para as unidades industriais brasileiras de
producgdo de stanol, © controle cléssico é o mais adeqguado
pelo nivel da situacgdo tecnelogica gue estas se encontram
atualmente. Portanto, © abjetivc deste capitulo & elaborar
uma estratégia de controle vidvel de ser aplicada neste tipo

indastria.
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V1.2. Descricio do sistema de controle

0 sistema de controle ¢ contituido de duas
malhas tipo SIS0 ("Single imput - Bingle output”). Uma visa
manter constante a temperatura dos reatores, manipulando a
vazfo de Agua de resfriamento. Esta malha é importante, pois,
pelos resultados obtides no estado estaciondrio, a cinética

de fermentacic possui forte depend8ncia da temperatura.

4 segunda malha tem como objetive manter
constante a concentragdo de ART no efluente do guarto reator.
Economicamente, esta malha é de grande importdncia , pois,
interfere diretamente no rendimento do processo. Entre as
varidvelis passiveis & manipula¢dc, a mals indicada para esta
malha, verificada no estudo dindmigo do processo, seria a
zlteracdo dos volumeg dos reatores. Mas, a utilizagdo desta
varidvel como varidvel manipulada provoca sérios problemas
ﬁperacimnaig. Para se alterar os volumes dos rsatores, Como
se observa na Figura 3.10, a vazdo do efluente do guarto
reator e a vazio de alimentacdo do primeiro reator devem ser
diferentes para gque haja acumulo de material no sistema.
Sendo esta Gltima constituida pela soma das vazbes de meio de

alimentacdo (F) e de resciclo (F[) e sendo a vazdo de reciclo
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{F,} dependente da vazao de creme de lavedursa (?1) gue, por
sua vez, ¢ afetada pela alteragfic da vaz8c de efluente do
gquartc resator, passa-se a existir um desequilibrio entre a
vazdo de reciclo necessiria e a disponivel., Desta forma
torna-se impossivel manter o processo operando nas condigdes

previamente determinadas.

Devido a estas limitacBes operaciocnals, optou-
se por utilizar a vazdo de meio de alimentagdo como varidvel

manipulada para esta malhs.

Quanto &  estratégia de c¢ontrole a ser
utilizada, uma andlise preliminar do comportamento dos perfis
de temperatura em cada reator e da concentragdo de ART no
efluente 4o guarto reator frente a perturbagldes da‘lﬁ% acima
& abaixo do valor de referéneia para o volume total de
reatores, Figuras 5.2 a 5.5, nos fornece asg seguintes
informacBes: {a} A presenga de resposta inversa no perfil de
temperéturaf principalmente no primeiro e segundo reator,
indica que para a malha de temperatura uma esiratégia ndo
convencional {ipo YTEEDFORWARD" pode levar a resuliados mais
satisfatériog que uma estratégia "FEEDBACK”; (b)0 perfil de
concentracdo de ART, por sua vez, segue um padrdo mais usual,

indicande que a utilizag¢3c de uma estratégia de controle

129



"FEEDBACK" pode fornecer resultados satisfatorios.

Todavia, o altco custo 8 2 necessidade de mdo de
obra especizlizada para a implantacio 4da estratégia de
controle ndoc convencional, nac {favorece no momenito, sua
utilizagdo nesta indiastria. A estratégia PFEEDBACKY, no
entanto, 1ja € bem conhecida e de ampla aceitagdo, ¢ gque
facilita em muito sua implantacio. Dests forma, optou-se pela

utilizac8c da estratégia "FEEDRBACE" para as duas malhas.

V1.3. Ajuste das constantes dos controladores

Vi.3.1. Malha de controle da temperatura

Cada reator possui uma malha de controle
independente. A atuacic do controlador se da sobre uma
valvula modulante localizada na tubulagdo de &agua de
regfriamento e em outra localizada na tubulagldo gue conduz o
fluide reagente gaos trocadores. A intenglBec desta dupla
atuaclo € manter as vazdes de fluido reagente e de
resfriamento no trocador de calor iguais, visando maximizar

a eficidncia deste.
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Uma restricdo de projete limitou o valor maximo
destas vazbes como sendo o dobro das de referé&ncia {Tabela
3.7}, ou seija, 800, 700, 360, e 120 Hgfh para os reatores 1,
2, 3 e 4 respectivamente. Esta limitagdo se deve ao fato de
gue industrialmente nic se pode trabalhar com equipamentos
superdimensionados devido acs altos custos tanto de aguisigio

como de operagdc e manutenglo.

Para a determinagdc das constantes de cada
malha utilizou-se o método de ZIEGLER & NICHOLS {1942). Este
método, segundo PALM IIT (1986}, tem sido usado COm SuUCeEsso
para varios processos industriais por mais de 40 anos. Q
método consiste em se determinar a constante critica (K} e
o periodo critico (PHJ utilizando um controlador proporcional
¢ perturbag¢hes na variéﬁel a ser controlada. Os valores 4da
constante do controlador devem ser alterados até se atinjir
¢ limite de estabilidade do sistema, ou séja, uma curva
resposta oscilatdéria. Nesta, determina-se ¢ valor de periodo
critico {F“) definido como sendo o tempo decorrido para gue

um ciclo da curva se repita.

Com os valores de Ky | conhecidos, pode-se
obter o©s valores d4dos pardmetros K., T g T através das

i

relacbes contidas na Tabela 6.1
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Tabela 6.1 ~ RelagBes para a determinacio das constantes do

controlador
LEI DE CONSTANTES
CONTROLE X, T T
§ Froporcional 0,50 K., o -
§ Pi 0,45 K, 0,83 P, -
& PID 0,60 K., 0,50 P, 6,125 b,
- L LA LT P AL TS PPl UL e e bl LSS L 3

Fez-ge vérias simulagdes para cada reatgr, com
diferentes valores para a censtante 4o controlador
proporcional e perturbagbes de 1% acima do valor de
referéneia para a temperatura de operag¢lo. As figuraes 4.1a,
b, ¢ e 4 mostram as curvas respostas obtidas para os reatores
1, 2, 3 e 4 respectivamente. Nota-se por estas figuras gue
ndc foi possivel obter o valor de X,, Pois, para todos os
valores da constante do controlador testados ndo obieve-se a
resposta oscilatéria. Nic fei possivel utilizar valores
maiores gue oS testados, pois, estes levam a valeores de vazdo

de Agua Qe resfriamento inconsistentes {negativos}.

0 fate de ndoc se obter uma curva resposta
oscilatéria indica gue a inércia do sistema € grande o gue

afere ao mesmo uma grande esgtabilidade.
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Cenn bage neste fato, optou—-se por uma malha com
iea de controle proporcional, a gual & CRPLressa

matematicamante COmMo:
Fjizgji~1 +Kc{?“ Tget} { &.1 }

0s valores das constantes do controlasdor foram
escolnidos como gendo 20, 15, 10 e 2 *C para o reator 1, I,
3 s 4 regpectivamente. Estas constantes foram escolhidas
aliatdriamente, baseando-5e DA CUTVAE IesSposias contidas nasg

Figuras §.1a, b, ¢ e d {da mesma forma qgue faria wm operador;

V1.3.2. Malha pars controle da concentracaoc de

ART no efluente do guarto reator

Esta malha consiste de um analisador de
aciicares {(sacarose, glicose e frutose’ "on ling” que se
comunica com o controlador gue, pOoY sua vez, atua na valvula
de controle localizada na linha de meilc de alimentacac. Uma
malha secunddria mantém a relagdo vazio de meio de
zlimentacdo/vazdo de fermento constante, atuando na vazio de

fermento tratado.
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A concentracdo de ART no efluente do reator 4
pode ser determinada em cromatografo liguido de alia pressdo,
equipado com coletor e injetor automdtico. O tempo necessario

para esta determinag8c é de aproximadamente 10 minutos.

Com perturbagio de +1% na concentragdo de ART
no efluente do reator 4, determinou-se ¢ valor de K, para
esta malha. As Figuras &.Za-¢ mostram &s Ccurvas respostas
utilizadas para a determinac¢do do valor de Ko « Nota-ge por
estas figuras que para K = 40, obtém-se o comportamento
mscilatério, caracterizande-o como o valer de K,. O periodo

criticoe nesta curva resposta € igual a 0,19 horas.

0s valores das constantes dos controladores Pl
e PID foram determinados pelas relagdes mostradas na Tabela

6.1 & seus valores listadog na tabela 6.2.

Tabela 6.2 - Valores das constantes dos controladores PI e
PID da malha de contreole da2 concentragdo de AET no efiuents
4o reator 4 estimedas pelo método de ZIGLER-NICHOLS

"
CORSTANRNTES PI PID
K 18,18 23,53
| T, | 0,16 0.095
T - 0,024 ﬂ
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V1.4, Estudo do tempo de atraso para a malha

controle de ART no efuente do reator 4

0 estudo do tempo de atraso na atuagic do
controiador & muito importante para verificar se o sislema ss
mantém sob controle, pois, mesme o8 analisadores mails
eficlientes, tal como © HPLC, necesgitam no minimoe de 10
minutos para analisar a concentrac8oc de ART {variavel a ser
controladal. Assim, leis de controle PI & PID representadas
respectivamente pelas equagdes (6.2} e (6.3} serao utilizada

nesta malha com tempos de atrasc de 0 a 18 minutos.

FyFy+K (122 )K{si S o) (6.2)

J.,

27
Fi'_“Fi‘-z*Kc(l'{’"%*m} csiwsser:i K {1+ ;) {si—lhga&t}

L0 s (3 ~Sper) {6.3}

5 Tigura 6.3 mostra o comportamento dos

controladores PT e PID respectivamente, para perturbagdes de
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10% acima 4o valor de referéncia para a concentragap de ART
no meio de alimentacgio. Observa-se pela FPlgura 6.3k que com
o coniuntoc de constantes estimade pelo método de ZIEGLER-
NICHEOLS ndoc foi possivel manter ¢ sigtema sob controle com
atrasos de & minutos. O gue ndo aconteceu com © contrglador

PI gue regpondeu muito bem até com atrasos de 18 minutos.

0 fato do controlador PID ndéo ter levado a bons
resultados, ndc implica na falha do controlador, mas Bim,
problemas com o© grupoe de constantes. Para melhorar a
"performance” deste controlador, um novo grupo de constantes
foi estimade, utilizando ¢ método de ZIGLER-NICHOLS com um

paegueng atraso,

A Pigura 6.4z mostra as curvas respestas
utilizadas para a obtengio do valor de ¥, com um tempo de
atrass @&s 23 minutos. Nota-se por esta figura gque o
comportamento oscilatério fol atingido com K = 30. Os novos
valores das constantes do controlador PID sdo: K = 17,65; T
= 0,79; Tp = 0,20.

A Figura 6.4b mostra o comportamento 4o
controlador PID com ¢ nove grupe ds constantes, mas com
varios valores de t;. Rota-se por esta figura que & resposta

-

Ao gsistema com © valor de xiestimada & muito lenta. Por este
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motive, visando otimizar & resposta do controlador utilizou-
se outros valores para este parfimetro, cujas curvas de
regpostas estio contidas nesta mesma figura. Nota-se gue para
valores de T, = 0,16 o8 resultadeos foram Dbastante

satisfatrdrios.

Com este noveo grupo de constante (K = 17,65,
T, o= 0,16, 15 = 0,2) fez-se um novo estudo de Lempo de atrasc
para © controplador PID. A Figura .5 mosira as curvas de
resposta deste contrelador para perturbagic de +10% na
concentracic de ART no meio de alimentacdo e diferentes

tempos de atraso. CObserva-se por esta figura gue ¢ sistema

ficou sob controle mesmo parz atrasos de 18 minutes.

Vi.5. Comportamento das malhas de controle em
relacio a perturbacgdes nas variaveis de

Processo

IV.5.1. Malha de controle da temperatura

Az figuras 6.6 a 6.9%, mostram ¢ comportamento
com malha aberta = com controlador proporcicnal  da

temperatura nos quatro realores para perturbagies de +10% nas
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varidveis: concentracgdc de ART no meio ge alimentaclc {Se},
Temperatura de alimenta¢ic do reator 1 iTa}* e Temperatura do
Ffiuido de resiriamento {Tﬁ}; 2 para perturbagBo de -10% na
varisvel: concentracic de células no creme de levedura {Xi}*
kinda estic representados nestas figuras o efelto sobre a
malhz d&e controle @& temperatura causado pale usoe de
diferentes controladores (PI e PID}, na malha de controle da
concentragio de ART no efiuente do guarto reator. As
perturbagbes das varidveis acima foram feitas de tal forms
gue sempre levassem & um aumenioc na conpcentracdo de ART no
efluente 4o reator 4. Iste, motivado pelo fato de gQue 3
importincia deste sistema de controle & eviitar gue se perca
maig aglcares gue o estritamente necegsario pelo efluente do
gquarto reator, & © gque 8é€ hugscou testar fol justamente &
capacidade gue esté sistema de controle posszue de evitar

gatas perdas.

Nas Figuras 6.6a-h, nas Qualis tem-s& O perfil
d4a temperatura do realtor, COm € HSem éaﬁtrala, em funcio de
uma perturbaclc na concentracdc de ART no meio de
alimentacidc, nota-se o efeito 4da resposia inverga sobre o©
comportamento da tempsratura do reator gquando controlada. A

endéncia do controlador logo apds a perturbacdc £ aumentar

rt

a vazdo de fluido de resfriamento para manisr a remperatura
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Figura 6,6a - Temperatura do
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Figura 6.6b — Temperatura do
reator 1 em funcgdo do tempo.
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Figura 6.6c - Temperatura do.
reator 2 em fun¢8o 4o tempo.
Perturba¢do +10% em So.
Malha: Temperatura e ART:
controlader P e PI

Figura &.6d ~ Temperatura do

reator 2 em fungdo do tempo.
Perturbagio +10% sm  Bo,
Malha: Temperatura e ART:
contrelador P e PID
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Figura 6.6e - Temperatura do
reator 3 em fungdo do tempo.
Perturhagio +10% em 8¢,
Malha: Temperatura e ART:
controlader P e PI

Figura 6.8f - Temperatura do
reator 3 em fungdo do tempo.
Perturbagic +10% em Bo.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P & PID
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Figura &.6g ~ Temperatura 4o
reator 4 em funcidc do tempo.
Perturbagio +10%. em Bo.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PI

‘Figura 6.6h - Temperatura do

"Malha:

reator 4 em fungdc do tempo.
Perturbacdoc +10% em So.
Temperatura e ART:
controlador P e PID
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Figura 6.7¢ - Temperatura do
reator 2 em fungdoc do tempo.
Perturbagio +10% em Ta.

Halha:
controlador P e PI1

Temperatura e ART:  Malha:

Figura &,7d4 - Temperatura do
reator 2 em fungdo do tempo.
Perturbacfo +10% .em Ta.
Temperatura e ART:
controlador P e PID
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Figura 6.7e - Temperatura do
reator 3 em fungdo do tempo.

Figura 6.7f - Temperatura do
reator 3 em funcio do tempo.

Perturbacdo +10% em Ta. Perturbac8o +10% em Ta.
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FYigura 6.7g - Temperatura 4o
reator 4 em fungdo do tempd.
Perturbagio +10% em Ta.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PI

- Perturbacgdo

Figura 6.7h - Temperatura do

reator 4 em funcdo do tempo.
+10% em Ta.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PID
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em 33.5 % (set-point). Como a temperatura atinge um valor
maxime e em seguida decresce {resposta inversa), ¢
controlador tende a diminuir rapidamente a vazdo de fluido
de resfriamento, mas npao consegue avitar wna paguena
pscilac8o no valor da temperatura do reator. No casg em
estudo, este efeito ndoc chega a atrapalhar a "perforpance®” do
processo gragas a grande inércia do sistema. Este efelito
somente fol sentido no primeire e segundo reator. Para oS
reatores 3 e 4, a resposta inversa praticamente ndo existiu,
e como conseguéncia nenhum oscilagaoc no perfil de temperatura

destes reatores fol notada.

As Figuras 6.7a e b mostram O comportamento da
temperatura do primeiro reator com € sem controle para
pe:turbagaes de +10% na temperatura de aliméntagéc do reator
1, com & malha de controle do ART eguipadas com
controladores PI (6.7a}) e FID {6.7b}. Nestas figuras,
cbhserva-se gque mesmo COM a vazic midxima de fluido reagente e
de resfriamento nos trocadores de calér: nic conseguiu-se
manter a temperatura deste reator em 33.3 8. Este mesmo
efeitof foi notade nas  Figuras 6.8a-h  que mostram ©
comportamentc da temperatura para perturbacdes de +10% na
temperatura deo fluide de resfriamenio. Neste caso, as

temperaturas de todos o0s reatores situaram-se acima do valor
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do “set-point®. As oscilagdes notadas principalmente nas
temperaturas 4os reatores 1 e 2 sdc devidas a variagdo da
vazio de alimentacdo provocadas pelo controlador da malha de

controls da concentracBc de ART final.

para as condicbes gue esta unidade foi
projetada, o meio de alimentagdo @ resfriade anteg de ser
enviado aos reatores em trocadores a placa €& o© fermento
rratado recebe agua de diluicd3o provenientes de pogos
artesianos, cuja a temperatura maxima nao ultrapassa 2% %C.
Tgto indica gue a temperatura do fluido de alimesntagdc 4o
reator 1 dificilmente sofreria um acrescimo de 10% sobre o
valor de referBncia, o qual j& foi assumido como mAXIMO nos
cédlculos da 4rea dos trocadores de calor. Para o caso 4o
fiuido de resfriamenté, optou—-se por utilizar agua direta dag
represas, as quais sao alimentadas diretamente pelos rios. E
também, pouce provdvel gue a temperatura desta Aagus possa
atingir 28 Yo, Para unidades, onde estas condigbes de proisto
nic podem ser cumpridas, deve-se calcular as Arsas dos
rrocadores de calor com a tempsratura maxima registrads para
o fiuido de resfriamento disponivel e adotd-la também comd a

do fluido de alimentacgio do primeiro reator.

o comportamento do controle dz temperatura 4os
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Figura 6.8a - Temperatura do
reator 1 em fungdo do tLempo.
Perturbacdo +10% em Tie,
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PI

Figura &.8b - Temperatura do
reator 1 em fungio do tempo,.
Perturbacic +10% em Tie.
Malha: Temperatura & ART:
controlador P & PID
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Figura 6.8¢ - Temperatura do
reator 2 em fungfo do tempo.
Perturbagdo +108% em Tje.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PI

Figura 6.8d - Temperatura 4o
reator 2 sm funcio do tempo.
verturbac8c +10% em Tile.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PID
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Figura 6.8e -~ Temperatura do
reator 3 em fungdo do tempo.

Figura 6.8Bf - Tempevratura do
reator 3 em fungdoc do tempo.

Perturbacdo +10% em Tjie. Perturbacdo +10% em Tje.
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Figura &.8g ~ Temperatura do
reator 4 em fungdo do tempo.
Perturbacidc +10% em Tie.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PI

Figura $.8h - Temperatura 4o
reator 4 em funcgidc do tempo.
PerturbagBe +10% em Tje.
Malha: Temperatura e ART:
controjador P e PID
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reator 1 em funcdo do tempo.,

¥igura §.%b ~ Temperatura do
reator 1 em fungio do tempo.
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Figura 6.%c¢c - Temperatura do
raator 2 em fungdo do tempo.
Perturbagio ~-10% em X1.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PI

FPiguras 6.94 - Temperatura 4o
reator 2 em funcdo do tempo.
PFarturbagdo -10% em X1,
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PID
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Figura 6.%s - Temperatura do
reator 3 em funcdo do tempa,
Parturbacaoc ~10% em X1.
Malha: Temperatura & ART:
controlador P e PI

Figura 6.9%9f - Temperatura 4o
reator 3 em func¢ic do Lempo.
Perturbagidc -10% em Xl.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P ¢ PID
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Figura 6.%g — Temperatura do
reator 4 em fungdc 4o tempo.
perturbacic ~10% em X1.
Malha: Temperatura e ART:
controlador P e PI

Figura 6.2h ~ Temperatura do
reator 4 em fungio do tempo.
Perturbagio -310% em Xl.
Malha: Temperatura e ART:
contrelador F e PID
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reatores independem do tipo de controlador utilizade na malha
de ART, como visto nas Figuras 6.5 & £.9. Observa-se nestas
figuras gue o comportamente da temperatura de todos o8
reatores para todas as varidvels perturbadas sfc os ﬁesmas,
independentemente de ss usar controladoeres PI ou PID para

controlar a concentracio de ART no efiusnte do rsator 4.

Pelos resultados obtidos, fica claro gue &
malha de controle de temperatura do reater apresenia falha
frente &g perturbacdes das varidvels: lempsratura de entrads
dec  fiuido de resfriamento (Tie) e da temperatura de
alimentagdo do reator 1. Bm contrapartida, deve-se levar em

conta gue:

al o ralculc da &drea de troca térmica de cada reator foi

realizado assuminde gue 28 b ¢ o vslor maxime destas

varidvelis;

b} o desempenho destas malhas ficou comprometidso pelsa
iimitagée imposta &as vazbes de fiuideo reagente e de

resfriamento por guesifes de custo speracional; e

¢} o principal obletive do zistema de controle & evitar

perdas significativas de agicares pelo eflusnte do reatoer 4,
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capends a malha de controle de femperatura um papel auxiliar,
evitando gue as temperaturas dos realores atingissem valores

gue pudessem provocar dancs as células de levadura.

Dentro deste contexto,. esta malha mosLrou-sé
3til ac sistema de controle, cumprindo o papel gue a ela fou

delegado.

V1.5.2. Malha de controle da concentragio de ART

no efluente do quarto reator.

As Figuras 6.10a F: &.10h mesiram e
comportamento da concentragdo de ART no efiuente do reator 4
para pertubacbes de +10% nas wvaridveis: concentragBc de ART
no meio de alimentagdo, temperatura 4o meio de alimentagdo e
temperatura do fluido de resfriamento; e perturbagio de -10%
na concentracdc de células no creme de levedura, para malhas

equipadas com contreocladores PI e PIL,

Bota-se por estas figuras que OB comportamentos
da concentracido de ART para as duas ieis de controle, PI &

Pil, sdc bastante similares.
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FPigura €.10a - {Conc. de ART
no efliuente do reator 4 em
fungdc do tempo. Perturbagio
de +10% em So - Controlador
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Figura &.10b ~ Conc. des ART
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Figura &.10e -~ Conc. de ART
no eflusnte do reator 4 em
fungdo do tempo. Perturbagao
de +10% em Tie ~ Controlador
P & atraso de 12 minutos

Figura &.10f - Conc., de ART
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fungdo do tempo. Perturbacdéc
de +10% em Tie - Controlador
PID e atraso de 12 minutos
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Figura £.10g - Conc. de ART
no efluente do rsaztor 4 em
fungdc do tempo. Perturbacido
de -10% om %1 - Controlador
PI & atraso de 12 minutos

Figura &.10h - Conc. de ART
no efluente do reator 4 en
funcido 4o tempo. Perturbagao
de ~10% am X1 - Controlador
PID e atraso de 1Z minutos
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Entre as varidveis estudadas, a dque provoca
maior dificuldade para O controle do processe € a temperatura
do¢ fluideo de resiriamento iTﬁ}. Entretanto, industrialimente
esta variavel & a menos sucetivel a variagles bruscas, PoOlE,
normalmente este flulide é proveniants de represas de
captacdo, cuia variacdo de remperatura & multc mals uma
fungido do clima ﬁD.Qﬁe de operacgiBo, & normalmente, seu valor

ndo ultrapassa os 28 C.

As Figuras 6.11=s a £.14b mostram O
gomportamento 4a concentracio de ART no efluente 4o reator 4

para malhas aberta e com controlador P e FPID.

Por estas figuras, ohgerva~-se gue a
“serformance” tante do cantralaéor PI come do PID s30
hastante satisfatérias guando comparada a0 comportamento da
malha apberta. Estes controladores foram capazes de man%ar o
valor da ccncentragéé de ART no efluente do reatoy 4 proximoe

ac valor do fset-point®, independentemaente da variavel

perturbada.

Hota-se nsstas figuras, pela curva Com malha
aberta, gue © sistema € muite sengivel as perturbacdes nas

concentracfes de ART no melo de alimentacic e da temperatura
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Figura 6.12a - Conc. de ART
no efluente do reator 4 em
fungdo do tempg. Perturbagio
de +10% em Ta com & sSen
controle {PI). Atraso de 12
minutos

Figura 6.12b - Conc.

de ART
no efluente do reator 4 em
fungds do tempo. Perturbagao
de +10% em Ta com & &Hem
controle {PID). Atraso de 12
minutos
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Figura 6.14a - Conc, de ART
no sfluente do reator 4 gm
funcido do tempo. Perturbagdo

de ~10% em X1 com & sem
controle {(PI}. Atraso de 12
minutos

Figura 6.14h - Con¢c. de ART
no efluente do reator 4 am
fungdo do tempo. Perturbacéo
de ~10% em X1 com e sem
controle {PID). Atraso de 12
minutos
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de entrada do fiuido de resfriamento. Pela figura 6.11la e b,
observa-se que enguanto a concentragdc de ART no efluente do
reator 4 chegou a atingir 13 g/l com malha aberta, esta nao
passou de 3} g/l guando malhas de controle egquipadas com
controladores PI e PID foram utilizadas. O mesmo pode ser
cbservado nas Figuras 6.13a e b, onde com malha aberta a
concentracdo de ART atingiu 7 g/l e com controle (FI e PIDj
n3c passou de 1 g/fl. J& as varidvels temperatura de
alimentacio do reator 1 e concentracdo de células no creme de
levedura, foram as gue causaram menor variag¢dc na
concentragio de ART nc efluente do reator 4, atinginde

valores préximo de 2 g/f1.,

Por se basear em estratégia convenciocnal de
controle, este sistema € ideal para a inddstria alcoeoleira

que esta iniciando o procssse de avtomacdno de suas unidades.

i implantagdc deste sistema em unidades
industriais ¢ bastante vidvel, sende o unico impecilic a
unidade analisadora de acucares “on line”, principalments
devido ao seu prego, ainda proibitive para multas indlistrias
de porte médio. Contudo, faz-se necessaric & avallagao da
relacan custo!baneficis gue este sistema proporciona  a

unidade. Acredita-se qgue esta andlise possa viabilizar a
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implantagfo de sistemas de controle, nads somente na unidade

fermentativa, mas também, em cutros setores da industria.
Vi.6. Concliusao

A malha de controle de temperatura apresentou
falhaz frente a perturbagdes na temperatura de entrada 4o
filuido de resfriamento & na temperatura de alimentag¢do do
reator 1. Todavia, apesar de ndo manter 2 temperatura no
valor do "set-point’, esta ndo permitiu gue valores elevados
de temperatura {acima de 36 ’c) fosmsem atingidos, o que

poderia causar dancs as celulas de levedura.

A técnica de ZIEGLER-NICHOLS fol untilizada com
sucesso para a determinagfo dos paré@metros do controladeor PI
para a malha de controle da concentracic de ART no gfluente
do reator 4. Entretanto, ¢ mesmo nao aconteceu para <
cantroladar PID, principalmente guande houve necessidade de
atrasos na atuacdo do controlador devido ao tempo raeguearido
para a analise "on-line®” de agdcares. Ho entanto, um novo
grupo de parametros foi encontrado para sgte controlador, o
gque permitiu um desempenho bastante satigfatérioc deste. Tanto

o controlador PI quanto o PID permitiu um atrasc de até 18
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minutos para perturbacBes na concentragdc de ART no melo de

alimentagdo (5,).

A estratégia "FEEDBACK" com leis de controle PI
e PID mostrou um desempenho bastante satigfatério no controle
da concentracio de ART no =fluente do resator 4, mesmo para

atrasos relativamente grande {12 minutos]).
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VIil. Conclusao

Através da revisdc bibliogréfica verificou-se gue
a modelagem e controle de processos fermentativos tem
merecidc grande atencB3o nos Ultimes Aanos. Entretante,
dectectou~se uma carfnciaz em trabalhos de processos de
fermantagdc alcoéiiba continua baseados em conceitos

cinéticos aplicados as condigdes industriais.

Utilizando modelagem matemadtica e simulacbes por
computador fol possivel chegar ao “design® otime de uma
unidade industrial operande nas condigles das destilarias
hrasileiras. Este & constituidoe por 4 fguatro} reatores de
mistura perfeita ligados em série com 1,5 1,9; 2,2 e 1,4%
noras de tempo de residéncia para o reator 1, 2, 3 & 4

respectivamente.

No sstudo do estado estaciondrio foi possivel
detectar gue a varidvel ds Processs gue mais interfere mno
rendimento e na produtividade € a temperaltura de entrada 4o
fiuido de resfriamento e gue a varidvel de saida maisg
sensivel a todas as varidveis de entrads & a concentragio de

ART no efliuente do reator 4.
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No estudo dindmico, detectou-se gue a corregdo do
modelo pela adigl3c de uma egquagdo de atraso na velocidade
gapecifica de crescimento naoc lavou a giferengas
significativas guando comparado com O modelo ndo corrigido,
i varidavel passivel & manipulagdc gue apresentou o menor
valor para a constante de tempo foi o vwvolume total des

reatores {Vy), seguida pela vazdo de meic de alimentagdo.

A malha de controle da temperatura, utilizando
estratégia "FEEDBACK" e lel de controle proporcional, ndoc foi
capaz de manter a temperatura do reator no valor do Vset-
point®, frente a perturbagbes dos valores de temperatura de
sntrada 8o fluido de resfriamento iTE) 2 da temperatura de
alimentacio do reator 1 (Ta}‘ Entretanto, fol capaz de manter
a temperatura em -niveis nic prejudiciais &s célulag de

levedura.

A estratégia de controle "FEEDBACK" com leis de
controle PI e PID também foi utilizada na malha de controle
da concentracio de ART no efluente do reator 4, com excelente
resuitadoc. A técnica de ZIGLER-NICHOLE foli utilizada com
sucesso para a determinagdo dos parémetros do contrelador PIL,
mas ndo para as do controlador PID, principainente, onde

atraso na atuacdo do controlador fez-se presente. Todavia, um
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novo grupo de paramstros  pode =ser obtide parz este
controlador, o© gue lsvou-p a um desempenhc bastants
satisfatdéric mesme com valeores de atraso elevados {12

minutos!.

Enfim, através da modelagem matematica 4o
processo de fermentagdo alcodlica, da difinicdo das condigbes
operacionais e restri¢des do processo devido a experidncisz
pratica pas destilarias de dlcool, foi possivel determinar ©
ntimere atimo de reatores, bem como i distribui¢dc de volums
dos mesmos, estudar o comportamento no estado estaciondric e
din&mico & elaborar uma estratégia de controle para manter a
temperatura de processo e & concentragidoe de ART no efluente
do reator 4 nos valores estabelecidos para garantiy
_estabilidad& ao sistema mantendo o valores de rendimento e

produtividade otimizados.
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