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.. -1
a constante empirica h

A1 A4, As  constante de ajuste da dependéncia de P COm a temperatura

A, constante de ajuste da dependéncia de Pn. com a temperatura
A; constante de ajuste da dependéncia de Kd (T) com a
temperatura
As constante de ajuste da dependéncia de K, com a temperatura
b constante empirica kg/m’

bo,b;,bi,bjj  coeficientes do modelo quadratico
C numero de atomos de carbono

df graus de liberdade

D taxa de diluicdo h!
d constante empirica
E\,E5Es, energia de ativagdo cal/mol
E4EsEs
f fragdo de volume celular vol.cél.am/vol.tot
F vazio de alimenta¢do do mosto m’/h
F, vazdo de acido m’/h
F. vazio volumétrica de entrada m'/h
F, vazio do reciclo m’/h
F, vazdo volumétrica de saida m’/h
Fs vazdo de saida (sangria) m*/h
F. vazdo do vinho delevedurado m’/h
Fu vazio de alimentagio das dornas m'/h
F vazdo do creme de levedura antes da sangria m’/h
Fy vaz3o do creme de levedura apds sangria m’/h
g numero de variaveis independentes
h constante de Planck kgm?/h
he incremento da variavel tempo h
Ix termo relativo a inibi¢do pela concentra¢io celular
] numero de parametros do modelo

k constante de proporcionalidade L.cél.um/g.cél sec
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o T
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concentragdo de produto nas dornas
concentragdo de produto no mosto
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Resumo

A maioria dos trabalhos publicados sobre fermentacdo alcodlica por Saccharomyces
cerevisiqe apresenta pardmetros cinéticos determinados em condigSes muito diferentes daquelas
praticadas pelas usinas nacionais. Além disso, muitos processos foram estudados em condi¢des
isotérmicas nio permitindo verificar-se a influéncia da temperatura no rendimento e na

produtividade do processo.

Neste trabalho, o objetivo principal foi otimizar as condi¢des operacionais de um processo
de fermentagdo alcodlica usando a metodologia do planejamento fatorial e analise de superficie de
resposta, de modo a maximizar o rendimento e a produtividade. Os pardmetros estudados foram:
o perfil de temperatura, o tempo de residéncia, a concentragio de células do reciclo e a
distribuicdo de alimentagdo de mosto entre a primeira € a segunda dorna de fermentagio em um

sistema constituido por quatro reatores CSTRs ideais, em série, com reciclo de células.

Através de simulagdes por computador, com resolugdo numérica por Runge-Kutta de
quarta ordem das equagdes diferenciais ordinarias, foram obtidas as respostas de rendimento e
produtividade do processo. Os pardmetros cinéticos utilizados na modelagem matematica foram
obtidos de literatura, a partir de trabalhos cujas condigdes experimentais utilizadas foram as mais
proximas possiveis da realidade nacional (substrato a partir de cana-de-aglicar, microrganismo

isolado de usina e faixa de temperatura dentro das condigdes climaticas do pais).

Primeiramente, aplicou-se a metodologia de PLACKETT-BURMAN (1946) para as dez
variaveis de processo estudadas, e destas selecionou-se somente 5 pardmetros considerados

importantes para cada resposta de modo a serem usados na otimizacio do rendimento e da

produtividade.

Apos definidas as varidveis importantes para cada resposta, utilizou-se a metodologia do
planejamento fatorial e analise de superficie de resposta e verificou-se que com a temperatura da
dorna 1 em 34°C, a dorna 2 a 32°C, as dornas 3 e 4 a 30°C, os tempos de residéncia nas quatro
dornas de 1,25h, uma distribui¢do de alimentagdo de mosto 1:1 entre a primeira e a segunda
dorna e uma concentragdo de células no reciclo de 90 kg/m’, atinge-se um rendimento de 86,28%
(99,1% de conversdo) e uma produtividade de 12 g/1.h, o que corresponde a um ganho de 48,16%

em relagéo ao processo ndo otimizado.



Summary

The culture conditions used in most of the works published on alcoholic fermentation with
Saccharomyces cerevisiae showed to be different from those used in brazilian destilleries. Besides
this, many works were carried out on isothermic conditions so that the temperature effect on yield

and productivity couldn’t have been verified.

In this work the main objective was to optimize the operational conditions of a typical
large scale alcohol brasilian plant, using the factorial design and surface analyses technique in
order to maximize yield and productivity. The parameters studied were: the temperature profile,
residence time, cell recycle concentration and medium feed distribution between first and second

stage. The fermentation system consisted of four CSTR’s linked in serie, with cell recycle.

Through of computer simulation, using the 4™ order Runge-Kutta method, the values of
yield and productivity were obtained. The kinetic parameters used in the mathematical modeling
were obtained from the literature and relating to the specific brazilian fermentation conditions
(sugar-cane molasses as substrate, microrganism isolated from industrial plant and the range of

temperature).

At first, the PLACKETT-BURMAN (1946) screning methodology was performed with
ten parameters leading, to the selection of 5 parameters as the most important to optimize the

yield and productivity.

Further, using the surface response method, the optimal operational conditions was
verified as following: the temperature of 34°C for the first stage, at second stage 32°C, at stages 3
and 4, 30°C; the residence time was the same in all stages and iqual to 1.25 h; the distribution
ratio between the first and second stage was 1:1 and the cell recycle concentration was 90 kg/m’.
The process yield and productivity using these parameters values were respectively 86.28% and

12 g/Lh, which means a gain of 48.16% in productivity, compared to a non optimized process

with similar yield .

xiii



1 Introducio

Com a implantagdo do Proalcool, Programa Nacional de Alcool, em 1975, o Brasil
tornou-se o primeiro pais do mundo a desenvolver um programa alternativo em larga escala, em
substitui¢do a gasolina. A iniciativa ocorreu devido a crise do petréleo no inicio da década de 70,
sendo a utilizagdo do etanol como combustivel carburante uma alternativa para paises carentes em
reservas deste 6leo e com grandes extensdes territoriais. A idéia do governo era diminuir a
vulnerabilidade do pais as instabilidades do Oriente Médio, fazer economia de divisas, reduzir a
disparidade de renda, promover um crescimento da renda interna e expandir a produgdo de bens

de capital.

Além das razdes pelo qual o programa foi criado, existem vérios fatores importantes no

uso do alcool, conforme salientado por SIQUEIRA (1993). Destacam-se os seguintes:
- Trata-se de energia renovavel e combustivel menos poluente;
- Utiliza tecnologia cem por cento nacional;
- Emprega mo-de-obra direta, com fixagdo do homem no meio rural;

- E um programa de conteudo estratégico pelo seu cariter nacionalistico e pela sua

dispersio territorial.

O mesmo autor ressalta que o Proélcool atingiu sua plenitude, em termos de volume de
produgdo, em 1987, com produgdes estaveis em torno de 12 bilhdes de litros de alcool por safra.
Atualmente o alcool carburante, nas suas espécies anidro e hidratado, participa com

aproximadamente 12% do consumo de derivados do petroleo.

Apesar de todas as evidéncias favoraveis a utilizagdo de etanol, o programa enfrenta
problemas, necessitando de medidas para implementé-lo, com uma politica de pregos justa, uma

redefini¢do pelo governo da matriz energética e da politica vigente de combustiveis do Pais.

No Brasil o processo inicial de produgio de etanol foi o descontinuo, batelada simples,
porém, segundo ZARPELLON & ANDRIETTA (1992), quando o Programa Nacional do Alcool
foi estabelecido, todas as novas destilarias de dlcool foram montadas baseadas no processo Melle-

Boinot (batelada - alimentada). Este processo apesar de antigo € muito conveniente e satisfatorio



quanto a operac@o e eficiéncia de conversdo de agticares a alcool. No entanto, com a finalidade de
reduzir custos de produgdo e aumentar a produtividade, a fermentagdo alcoolica continua
mostrava-se um processo bastante atrativo. O setor passou entfo a investir em pesquisas visando

introduzir este tipo de processo.

Segundo ANDRIETTA & STUPIELLO (1990), a partir da metade da década de 80, os
processos de fermentagdo alcodlica continua passaram a ser utilizados em unidades industriais. Na
safra de 1989, aproximadamente 30% do etanol foi produzido por processos continuos ou semi-

continuos.

Conforme citado por ZARPELON & ANDRIETTA (1992), instalagdes experimentais
operadas no passado levaram a acreditar que uma fermentagio continua nio chegaria a ser tio
eficiente quanto o sistema batelada, especialmente devido aos problemas relacionados com
infecgBes, depositos de solidos no fundo das dornas (que, em esséncia, é um bom ambiente para o
crescimento de bactérias), baixo teor alcodlico do vinho e ainda devido a eventuais paradas

durante a safra. Existiam ainda outros problemas como:
- erupgdes de vinho pela grande liberagdo de CO, em curto espago de tempo;
- baixa eficiéncia de reciclo de leveduras devida a floculagio e a falta de homogeneidade.

Segundo FINGUERUT et alii (1992), a menor flexibilidade da fermentagdo continua com
relagdo ao processo convencional era em virtude da precariedade das modificagdes feitas, ja que a
grande maioria das instalagSes desta época eram adaptagdes de baixo custo feitas em processos

por bateladas pré-existentes.

O mesmo autor apresenta o processo, desenvolvido pelo Centro de Tecnologia
Copersucar, com avangos tecnoldgicos que o tornou mais confiavel sem tantos problemas
operacionais € com aumento de produtividade com relacdo ao Melle-Boinot. Este processo
manteve a concepgdo de multiplos estagios, em vista de suas vantagens cinéticas e de facilidade
operacional. Algumas das caracteristicas da nova tecnologia sdo: ser composta por trés ou quatro
dornas em série, fechadas e instrumentadas; a primeira dorna de maior volume que as
subsequentes, que sdo iguais; fluxo de vinho descendente e de gas (mais espuma) pelo topo até a
torre de lavagem que, em geral, situa-se no topo da dorna volante; fundo conico acentuado e
saida pelo fundo; resfriamento realizado por baterias de trocadores externos, que podem se

conectar da primeira & penultima dorna, com simples manobras de valvulas; fornecimento



continuo de ar no tratamento de fermento e na primeira dorna e intermitente nas outras dornas.
Além de modificagdes de projeto € importante desenvolver estratégias de operagdo, como por
exemplo manter alta eficiéncia de rejei¢do de bactérias e de reciclo de leveduras, controlar a
“idade” da populagdo através da “sangria” da levedura produzida, para se obter uma boa

performance.

Vérios estudos tem sido desenvolvidos na tentativa de aumentar o rendimento e a
produtividade do processo continuo. Atualmente através de modelagem do processo, a
otimizagdo prévia pode ser realizada, permitindo diminuir o nimero de experimentos em

laboratorio e principalmente em plantas pilotos.

Um trabalho desenvolvido nesta linha foi o de ANDRIETTA & MAUGERI (1994).
Atraves de simulagdes no computador obtiveram o melhor “design” para uma planta de
fermentagdo alcoolica, nas condigdes operacionais nacionais. O resultado foi uma série de quatro
reatores CSTRs. O volume de cada reator ndo foi necessariamente o mesmo, e sim obtido um
perfil 6timo para atingir-se a maior produtividade. J4 no caso da temperatura , esta foi mantida
constante e a mesma para os quatro reatores.E importante ressaltar que a partir deste estudo, uma
planta a nivel industrial (Usina Guarani), foi colocada em operagao, ha 4 anos, com sucesso. No
caso, 24 reatores batelada foram substituidos pelos 4 reatores em série, mantendo a mesma

produgdo diaria de etanol e facilitando grandemente as condigdes operacionais.

O presente trabalho tem como objetivo otimizar o rendimento e a produtividade do
processo citado acima. Sabe-se que ambos caminham de maneira inversa, porém em condigdes
otimizadas ¢ possivel ter um elevado ganho em produtividade, evitando prejuizos no rendimento.
Portanto € necessario obter através de uma metodologia sistematica de otimizagdo as melhores
condigdes de tempo de residéncia e temperatura das quatro dornas, concentragcdo de reciclo de
celulas e distribui¢io da alimentagdo do mosto entre a primeira e a segunda dorna de fermentacgéo.
A finalidade porém, ndo € somente determinar as faixas Otimas e sim explorar devidamente o
processo de modo que, ao ocorrer alguma mudanga nos pardmetros de trabalho seja possivel

prever os resultados em termos de rendimento e produtividade.

Os pardmetros cinéticos utilizados no trabalho foram obtidos no laboratério de Engenharia
Bioquimica da FEA-UNICAMP, e foram estudados em condi¢des bem mais adequadas a

realidade nacional que os da literatura internacional. Ou seja, o substrato utilizado foi a partir de



cana-de-agticar, o microrganismo foi isolado de usina e a faixa de temperatura estudada esta

adequada as condigdes climaticas do pais.
Assim, este trabatho pode ser dividido em 4 etapas distintas:

- modelagem do processo utilizando modelo intrinseco, cujo balango de massa leva em
conta a fragdo de volume celular,. pardmetros cinéticos determinados experimentalmente e

considerando também a viabilidade celular. (capitulo 3)

- desenvolvimento de um programa para a resolugdo das Equagdes Diferenciais Ordinarias
do modelo do processo para obtengdo do rendimento e produtividade através de simulagdo

dindmica. (capitulo 4)

- verificagdo dentre as 10 varidveis do processo (temperatura e tempo de residéncia das
quatro dornas, concentra¢do de reciclo de células e distribui¢io da alimentagdo do mosto entre a
primeira e a segunda dorna de fermentagdo) as mais importantes nas respostas de rendimento e
produtividade, usando a metodologia de “screening design” desenvolvido por PLACKETT-
BURMAN (1946) (capitulo 5)

-otimizar o rendimento e a produtividade definindo-se as faixas 6timas de operagdo das
varigveis relevantes para cada resposta usando-se o planejamento fatorial completo e analise de

superficie de resposta (capitulo 6)



2 Revisdo Bibliograifica

2.1 Processos para Producio de Etanol Via Fermentativa

Em geral a obtengdo de etanol via fermentagdo alcodlica se da através de trés tipos de

processos: batelada, batelada alimentada (Melle-Boinot) e continuo.

2.1.1 Processo Batelada

Conforme MAIORELLA et alii (1981) o processo batelada ¢ lento. O reator tem que ser
limpo e preparado, o mosto carregado ao sistema, bem como a cultura de leveduras e a
fermentagdo ¢ lenta. No processo citado pelos autores, o alcool foi obtido da fermentagdo de
agucares resultantes da hidrolise de grios. A fermentagio foi de 24 horas, com 94% de agucar

utilizado € um contetido de 46g/1 de etanol ao final.

Segundo CARIOCA et alii (1985) os processos em batelada utilizam, em geral, mostos
contendo 150g/l de agucar e necessitam de um tempo de fermentacio entre 30 e 40 horas,

apresentando um rendimento na ordem de 94%.

Este tipo de processo apresenta baixa produtividade, na faixa de 1,8 a 2,5 g etanol/Lh,,
conforme € apresentado na tabela 2.1 (BAILEY & OLLIS, 1986). Outra caracteristica € que as

células de levedura sdo reutilizadas na batelada seguinte.

Uma variante do processo batelada € o sistema batelada alimentada (Melle-Boinot). Neste
processo tem-se um valor limite de substrato, que n3o deve ser ultrapassado. Portanto, a
alimentag¢do do substrato ao mosto € feita parceladamente, de forma intermitente ou continua. As

leveduras, como no sistema anterior, também sio reutilizadas.

Segundo ANDRIETTA & STUPIELLO (1990), este sistema continua sendo uma boa
alternativa para unidades industriais, principalmente aquelas com baixo controle operacional. Os
autores, atraves de modelagem matematica, obtiveram os perfis de concentragdo de acucar, etanol
e células em fungdo do tempo para diversas velocidades de enchimento de dornas, estudaram a

influéncia da velocidade de enchimento, da concentragio de etanol no fermento e da concentrag¢ao



de células na produtividade, e a variagio da taxa especifica de crescimento com respeito a

velocidade de enchimento.

2.1.2 Processo Continuo

No Brasil o interesse pela fermentagdo continua foi retomado nos tltimos quinze anos,
pois com novos processos tecnoldgicos, vinhos com alto teor alcodlico sio produzidos com

fermentagdes de alta eficiéncia.
As principais vantagens do processo continuo em relagio aos anteriores sio:
- Maior produtividade;
- Maior homogeneidade do produto;
- Menor custo operacional;
- Maior adaptabilidade ao controle automatico.

No processo continuo, como o nome diz, ha retirada continua do produto do(s) tanque(s)
de fermentagdo. O efluente é submetido a algum sistema de separacdo de biomassa, geralmente
através de centrifugas, o qual retorna ao(s) fermentador(es) apds um tratamento acido para
diminuir a contamina¢do por bactérias. Em alguns casos, o mosto fermentado ja é extraido do
reator isento de células (fermentagdo a vacuo ou com uso de células floculantes ou células

imobilizadas).

MAUGERI (1995) salienta que uma caracteristica comum a processos continuos € a
operagao a alta densidade celular no fermentador, requisito indispensavel para alta produtividade
em etanol (20-80 g/1.h).

Os principais processos de fermentagdo continua podem ser divididos em dois grupos:
- fermentagio em dorna unica, de mistura completa;

- fermentagdo com reatores conectados em série, denominada “cascata”.



Conforme apresentado por ZARPELON & ANDRIETTA (1992), existem trés processos
de fermentagio em dorna tinica que foram testados no Brasil: Biostil, Hoechst-Uhde e Fercen. Os
dois primeiros foram abandonados e o terceiro estd sendo utilizado por algumas destilarias

auténomas onde o Unico substrato é o caldo de cana.

Existem, no minimo, cinco processos de fermentacdo em cascata operando com sucesso
no Brasil: da Usina Vale do Rosario, Copersucar, Codistil, Usina Guarani e BIOES. Todos eles
sdo similares, sendo suas principais diferengas, as estratégias de se evitar o acimulo de sélidos no
fundo das dornas e o niimero de estagios que utilizam. Também é comum o fato de trabalharem
com reciclagem das leveduras para obterem alta velocidade de fermentagdo e alto teor alcodlico

(10°GL).

A fermentagdo em cascata é mais estavel que a de dorna Unica, uma vez que somente nos
ultimos estagios os efeitos da inibigio pelos produtos sio relevantes. Por esta razio a

produtividade € maior, como pode ser verificado na tabela 2.1.

Tabela 2.1: Comparativo de produtividade para diferentes processos de producdo de etanol

Processo Produtividade (g etanol/l h)
Fermentacio Batelada 1,8-2,5
CSTR Simples 6
CSTR em Série 2-3 vezes CSTR simples
CSTR ¢/ Reciclo de Células 30-40
Fermentagdo a Vacuo 80

Fonte: BAILEY & OLLIS (1986)

A tabela 2.1 torna clara a diferenga de produtividade entre o processo descontinuo
(batelada) e os continuos. Os processos continuos, sem excegdo, apresentam valores de
produtividade bem superiores frente ao batelada, na ordem de 2,5 a 32 vezes. Verifica-se ainda,

que investimentos, visando otimizar o processo continuo, conduziram a uma elevagio de 6 para
30-40 g etanol/l.h.

Para efeito comparativo, sdo apresentados na tabela 2.2 dados referentes ao custo de
produgdo de etanol, (capacidade da planta de 295 m*/dia, com etanol 95%, a partir de solugdo

50% de melago de cana), obtido por diferentes processos.



Tabela 2.2: Custo de produgio para diferentes processos de producio de etanol

Custo de Produgio de Custo de Producio
Diferentes Processos $/m’
para Produgdo de
etanol
Batelada Continuo Cont. ¢/ Rec. A Vicuo
Custo de investimento 27.21 12.94 10.57 9.25
Trabalho de operacdo 8.45 2.38 1.32 1.06
Supervisio e administ. 0.53 0.26 0.26 0.26
Utilidades
Agua 1.58 1.58 1.58 1.06
Forga 3.17 1.58 2.38 1.58
Vapor 26.68 25.1 251 17.96
Oxigénio - - - 1.32
Trocas Laboratoriais 0.26 0.26 0.26 0.26
Despesas Gerais 475 1.58 1.06 0.79
Total 72.63 4568 42.53 33.54

Fonte: CYSEWSKI & WILKE (1978)

O processo continuo apresenta aproximadamente 63% do custo total com respeito ao
processo batelada. Esta grande diferenca tem levado muitos pesquisadores a explorarem o
processo continuo, visando desta maneira torni-lo ainda mais econdmico. Observa-se por
exemplo, como a utilizagdo de um reciclo de células ja permite uma redugdo dos custos na ordem
de 7%. O processo batelada, como era esperado, em vista de suas caracteristicas, apresenta um

elevado custo de produgdo devido aos custos fixos e operacionais e a baixa produtividade.

A figura 2.1 (ANDRIETTA & MAUGER], 1994) apresenta o fluxograma geral de uma

fermentagdo alcodlica continua, com reciclo de células.

A alimentagdo ao primeiro reator é feita juntamente com o reciclo de células, apds o

tratamento acido.

A alimentagdo € constituida geralmente de uma mistura de caldo tratado e melago
proveniente da fabrica¢o de agucar, recebendo um tratamento prévio que consiste normalmente
em aquecimento e decantagdo, com o objetivo de diminuir a carga microbiana e retirada de

material em suspensdo que pode prejudicar as centrifugas no momento da recuperagio das

células.



O reciclo provém do tratamento 4cido, onde ao creme de leveduras sdo adicionados agua

(1:1) e acido sulfurico concentrado, até pH 2,0-2,5, com um tempo de residéncia de 1-2 horas. A

razdo entre o volume de fermento tratado e o volume total de alimentagdo é chamado taxa de

reciclo.

RODRIGUES et alii (1992), realizaram um estudo através de varias simula¢des, com

reatores ideais, € verificaram que uma taxa de reciclo de 0,3 apresenta bons resultados a nivel de

rendimento e produtividade, considerando as limitacdes, em termos de centrifuga, muito usuais

em destilarias.
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Figura 2.1: Fluxograma do Precesso Continuo com Reciclo de Células

ANDRIETTA & MAUGERI (1994)



2.2 Tipos de Reatores e Arranjos

GHOSE & TYAGI (1979b) concluiram que usando sistemas contendo dois reatores iguais

em série, ao invés de um, o volume total poderia ser diminuido em 58%.

LEE, POLLARD & COULMAN (1983) predisseram aumentos na produtividade de 40 a

50% através do uso de 2 CSTRs em série ao invés de um CSTR simples.

DOURADO et alii (1987) observaram que reatores em cascata permitem substancial
incremento na produtividade de etanol quando comparado ao processo com um reator de mesmo
volume total. Esta vantagem aumenta quando o sistema ¢ mais inibido pelo etanol. Isto acontece

devido a parte da fermentagdo, no sistema em cascata, ocorrer a baixa concentracio de etanol.

Para LEVENSPIEL, (citado por VIGIE e alii,1990) a combinagdo de reatores que levam
a fermentagéo alcodlica a0 maximo de produtividade ¢ um reator CSTR seguido de um reator
tubular. Por outro lado, o comportamento do reator tubular, pode, na pratica, ser aproximado por

um namero finito de CSTRs.

MAIORELLA ef alii (1984) mostram que, para altas concentragdes finais de etanol, um
reator multiestagios pode resultar em redugio substancial (41%) no volume do reator quando

comparado ao CSTR simples.

ANDRIETTA (1994), através de modelagem matematica e simula¢des obteve como
projeto 6timo, para as condigdes de operagdo das destilarias brasileiras, um sistema com quatro
reatores de mistura perfeita ligados em série. Para obter este resultado o autor fez um estudo
comparativo entre dois sistemas operando nas mesmas condigdes, sendo que em um deles foi
empregado um reator tubular e no outro reatores de mistura perfeita em série. Calculou o volume
do reator tubular necessario para atingir a conversio desejada (511 m®) e no outro sistema variou
o numero de reatores até que os volumes se aproximassem. Na figura 2.2 pode ser observado o
volume total de reatores para se atingir a conversio desejada de cada sistema constituido de
diferentes numeros de reatores. O sistema escolhido foi o que continha 0 menor nimero possivel
de reatores e que o sistema subsequente a este nio apresentasse ganhos apreciaveis em
produtividade. Observe-se ainda que, se fosse utilizado 1 reator de mistura perfeita, o volume
necessario para obter a mesma conversio seria de 4359 m®, enquanto que com 0s quatro reatores

o volume ficou em 847m".
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Figura 2.2: Curva de volume total de reatores em fungdo do nimero de reatores de mistura
perfeita ligados em série (ANDRIETTA, 1993)

2.3 Cinética da Fermentacio Alcoélica

Na fermentagdo alcoélica ¢ usual a constru¢do de modelos que representem a cinética do
processo fermentativo. Através destes modelos & possivel determinar a velocidade de

transformagdo da glicose em etanol e material celular e a influéncia de diferentes parametros nesta
velocidade.

2.3.1 Modelos Cinéticos

Os modelos cinéticos normalmente usados em fermentagdes, segundo BAILEY & OLLIS
(1986), podem ser divididos em:

- Nao-estruturados e nao-segregados, nos quais as células de microrganismos sio
consideradas como solutos;
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- Estruturados e ndo-segregados, onde as células sio tratadas como individuos de

multiplos componentes, porém com composi¢do média semelhante;

- Nao-estruturados e segregados, onde as células sio tratadas como seres individuais

distintos, porém descritos por um tinico componente;

- Estruturados e segregados, onde as células de microrganismos s3o consideradas como

individuos distintos e formadas por multiplos componentes.

O tipo de modelo mais encontrado na literatura para descrever a fermentagio alcodlica ¢

do tipo ndo-estruturado e ndo-segregado.

Com a finalidade de quantificar as taxas de crescimento celular, de consumo de substrato,
formagdo de produtos e demais pardmetros relacionados, surgiram diversos modelos (néo-

estruturados e ndo-segregados) para descrever a fermentagdo alcodlica.

MONOD (1949) expressa a velocidade especifica de crescimento do microrganismo (W)

como uma fungdo da concentragio de substrato limitante (S):

S

SRS

2.1)
onde pms: € K sdo a velocidade especifica maxima de crescimento e a constante de
Monod, respectivamente.

A expressio de Monod somente é aplicivel onde ndo hi presenca de produtos

metabolicos tdxicos.

Durante o processo de fermentacio alcoolica o etanol produzido acumula-se no meio,

diminuindo a velocidade especifica de crescimento. Portanto tem-se:
n="1(S,P) (2.2)
onde P € a concentragdo de produto.

Em trabalhos publicados , GHOSE & TYAGI (1979b) e BAZUA & WILKE (1977),

verificou-se que a inibigio pelo etanol afetava s € ndo K, logo a velocidade de crescimento

pode ser representada por :

12



A)
K +95)

/l = ﬂm.x.i' (2.3)

onde Hmax; € a velocidade especifica maxima de crescimento na presenga de etanol.

LUONG (1985) realizou uma revisio dos principais modelos de inibigdo pelo etanol. A

seguir s3o apresentados os tipos de dependéncia de  com relagdo a concentragio de P:

- Relagdo Linear:
:umu.i = lumax _-K'IP (24)

P
P

max

luml‘l.,i = :umax(l— ) (25)

onde K, € uma constante empirica e Py (ZUmsx /K1) € a concentragio de etanol acima da

qual as células ndo crescem.

A relagdo linear entre p e P somente é aplicada quando o crescimento ndo ¢é limitado por

algum nutriente ou substrato.

- Relagdo Exponencial:

Hussi = M€ (2.6)
onde K, € uma constante empirica.
- Relagdo Hiperbdlica:

1

Mui = Hope =5~
max.i max P
14—

(1+2)

3

(2.7)

onde K: é uma constante empirica.

As equagbes (2.6) e (2.7) predizem o crescimento celular e a produgdo de etanol

indefinidamente, o que nio é observado na realidade.

- Relagdo Parabdlica:



P los
_}_)_) (2.8)

max

lumn;,i = lumax'(l -
O ajuste dos dados experimentais, obtidos por BAZUA & WILKE (citados por LUONG,
1985), ndo foi suficientemente bom, de forma que eles propuseram uma segunda expressio:

aP
(b-P)

/umax,i = Aumax - (29)

onde a e b s3o constantes.

A expressdo (2.9) indica que a velocidade especifica de crescimento é afetada pelo etanol
mesmo a baixas concentragdes. O crescimento e a produgio de etanol cessam a concentragdes

finitas de etanol.
LEVENSPIEL (1980), propds uma equagdo nio linear generalizada:

P
P

max

Howi = Hgy(1=—=—)" (2.10)

onde n € a constante empirica na equagio (2.10).

LUONG (1985) propde a seguinte expressio para a dependéncia de p com respeito a

concentragio de P:

P
P

max

) (2.11)

/umax.i = .umn'(l _(

onde [ € uma constante adimensional da equagdo (2.11).

As equagdes generalizadas (2.10) e (2.11) sdo as mais utilizadas, pois se adequam mais

aos dados experimentais.

Quando B e n s3o iguais a 1, as equagdes (2.10) e (2.11), tornam-se lineares. Quando B e
n sdo maiores do que 1, as equagdes (2.10) e (2.11) podem ser aproximadas das equagdes (2.6) e
(2.7), pois uma rapida queda inicial na velocidade de crescimento & seguida por uma lenta

aproximagdo a Prs. Por fim, quando B e n sio menores do que 1, as equagdes (2.10) e (2.11) se

14



aproximam da equagdo (2.8) e uma lenta queda inicial na velocidade de crescimento é seguida por

uma rapida aproximagao a Pp,.

A fermentag@o alcoolica € também inibida pelo substrato. Este fenémeno ¢, normalmente,
menos importante do que a inibigio pelo etanol. GHOSE & TYAGI (1979b) propuseram um

modelo que inclui a inibi¢do pelo substrato:

S
SZ
K. +S5S+—
(Ks+S+2)

1

H = Ho (2.12)

onde K; € a constante de inibi¢do pelo substrato e s ; possui uma relagdo linear com a

concentragdo de etanol (eq. 2.5).
Segundo MOULIN ez alii (1980), glicose torna-se inibitoria acima de 100 g/l
Quando P<32 g/l e $>100 g/l, tem-se:
H = Ho - eXp(—KG, P)exp[-KG, (S - 100)] (2.13)

onde KG, € o coeficiente de medida de inibigio pelo etanol e KG; ¢ o coeficiente que

representa a inibigdo da fermentagio da glicose pelo excesso de substrato.
Quando P>32 g/l e S>100 g/l

H = Moy - eXp(—KG, P)exp[+KG, (S —100)]exp[-KG, (S —100) P] (2.14)
onde KGs € uma constante calculada de dados experimentais.
THATIPAMALA et alii (1992) propdem a seguinte expressio:

(Smax = 5)

o lum.(Smnx -Smm)

(2.15)

onde Smix € 2 maxima concentragdo de substrato acima da qual as células nio crescem, e

Smin @ Minima concentragdo de substrato a partir da qual ocorre inibicéo.

Em fermentagdes com elevada concentragio celular, se obtem uma maior produtividade,

porém os modelos cinéticos devem levar em conta a inibigdo pela célula.
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LEE et alii (1983) propuseram, para levar em conta a inibi¢io celular, um termo anélogo

ao proposto por Levenspiel para inibi¢do pelo produto:

X
I l‘
¥ ( X

max

)= (2.16)

onde Iy é o termo relativo a inibigio pela concentragio celular, Xns € a maxima
concentragdo de células atingida sob condigdes ideais de crescimento. O coeficiente m é um termo

empirico.
O modelo final proposto por LEE ef alii (1983) para o crescimento celular foi:

_ P X . S
Tt (1= () (2.17)

max max

JARZEBSKI et alii (1989) propuseram um modelo baseado na equagdo 2.11:

P.m) )(1— )m) ((K S)) (2.18)

®
I

Honax -

MONBOUQUETE (1987) utiliza modelos intrinsecos que levam em conta a fragdo
volumétrica das células. A analise de um modelo de simples inibigdo pelo produto, indica que o
modelo ndo intrinseco somente deve ser usado quando a fragio volumétrica de biomassa é menor

do que 0,1,

MONBOUQUETE (1992), utilizando os dados experimentais de JARZEBSKI er alii
(1989) e trabalhando com o modelo intrinseco, verificou que as diferencgas na concentragio de
glicose, em regime estacionario, predita pelo modelo, pode chegar até 60% daquela do modelo

n3o intriseco.

2.3.2 Efeito da Temperatura nos Parimetros Cinéticos

Tem-se verificado que a temperatura influi na velocidade de crescimento, na produg@o de

etanol, no consumo de aglicar e na inibigdo pelo produto e substrato. Os modelos cinéticos sio
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porém, em geral, descritos para temperatura constante, 30 ou 35°C. No entanto, ¢ muito

importante descrever-se a relagdo da temperatura com os parimetros cinéticos.

VAN UDEN (1985) mostra que a tolerincia ao etanol por Saccharomyces cerevisiae
decresce quando a temperatura sai de uma determinada faixa (13-27°C), e que Umic Vvaria

exponencialmente com a temperatura, na forma da equacio de Arrhenius.

DALE et alii (1990) apresentam pns € Pni cOmo uma fungdo da temperatura tipo
Arrhenius:

_ _E
Hoo(T) = A, exp( ——RT) (2.19)
P__(T) = A, .exp(- Ez) (2.20)
e > PR T ‘

onde A; e A,, sdo constantes de ajuste da dependéncia de pins € Pmsx cOoma temperatura,

respectivamente. E; e E; correspondem a energia de ativagio da equagdo de Arrhenius.

SINCLAIR & KRISTIANSEN (1987) expressam pms € Ks em fungdo da temperatura

conforme segue:

E, E,

Honl(T) = Aye BT A e R 2.21)
Es

K(T) = A, e X (2.22)

Na equago (2.21) para Lma, 0 primeiro termo a direita corresponde a ativagio térmica e
o segundo, cuja energia de ativagio é muito maior que do primeiro, tem sido associado a

inativagdo térmica das enzimas.

ALVES (1996), utilizando cepa de Saccharomyces cerevisiae selecionada a partir de
coletas realizadas em usinas , estudou o comportamento do microrganismo em culturas continuas
com baixos teores de agucares, alcool e células. Verificou que o microrganismo segue a cinética

de Monod obtendo a seguinte equagdo para pmsx em fungio da temperatura (28 a 38°C):

p, (T) = 4,181.10° exp(—iS;—S)—5,397.1o” exp(—é%gé) (2.23)

17



Constatou ainda que nestas condi¢des o K, é muito pouco afetado, podendo ser

considerado constante como 4,1 g ART/L, na faixa de 28 a 38 °C.

Para avaliagio de P & diferentes temperaturas, verificou que o modelo exponencial,

considerando temperaturas de 30°C a 38°C, foi o que apresentou melhor ajuste:

P.. = 638,1.exp(-0,05741.T) (2.24)

2.4 Viabilidade Celular

Em fun¢do de alguns fatores do processo algumas células tornam-se nio vidveis, ou seja,
incapazes de crescer e reproduzir. Conforme colocado por SINCLAIR & KRISTIANSEN (1987)
algumas células sdo mortas, enquanto que em outros casos as células entram em estado de
“animac¢do suspensa”, mas nio revertem para o estado viavel num tempo de interesse para um

processo biotecnologico comercial.

Em geral, os fatores mais importantes que afetam a viabilidade celular sdo- a concentragdo
celular que esta vinculada com a velocidade de produgdo de etanol, a quantidade de oxigénio
dissolvido, a temperatura da fermentagdo, a concentragio de substrato e de etanol, a velocidade

de produgo de etanol e o0 tempo de contato entre as células e o etanol.

NAGODAWITHANA & STEINKRAUS (1976), em fermentagdio de mel diluido
(25°Brix), com 8x10° células/ml, verificaram que em fermentagdo rapida, resultando em 9,5%
(p/v) de etanol, em 3 horas a 30 °C, ocorria uma taxa de morte exponencial. Por outro lado,
quando 6 horas foram necessarias para atingir o mesmo conteiido de etanol a 15 °C, as células
mantiveram a sua viabilidade. Ao trabalharem com 6x107 células /ml, ja ndo obtendo uma
fermentagao rapida, as células mantiveram sua viabilidade a 30 °C. Quando etanol era adicionado
a0 meio, sua letalidade era menor do que etanol produzido, na mesma quantidade ou mesmo
menor. Os autores consideraram a possibilidade do etanol ser produzido tdo rapidamente a 30 °C
que poderia ndo difundir para fora da célula tio rapidamente como era formado. Com isto, etanol
acumulava-se na célula contribuindo para a alta taxa de morte a 30 °C. Altas concentragdes de

etanol, tal como, 2x10" moléculas etanol/célula, sio acompanhadas por inativagio de ADH

(élcool desidrogenase) e perda da viabilidade celular.
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Em acordo com as conclusdes acima, MILANESE-RUBILAR & MAUGERI (1990)
verificaram que a viabilidade celular dependia da concentragdo de etanol e do tempo de residéncia

celular segundo a expressdo:

exp[-d(z,.P)]"

X, = (2.25)
Pusx — P)
onde X\ € a fragdo viavel de células, tc o tempo de residéncia celular, d e m constantes
empiricas.

CYSEWSKY & WILKE (1977) verificaram que em uma fermentagdo rapida usando
vacuo e reciclo de células, a viabilidade das células se mantinha acima de 95% quando ocorria
uma taxa de alimentagdo de oxigénio de 0,12 v/v/m na CNTP (Condigdes Normais de
Temperatura e Pressdo). As leveduras utilizam o oxigénio para produzir 4cidos graxos poli-
insaturados e seus precursores, componentes necessarios para a biossintese de lipideos,
constituintes das membranas plasmaticas e mitocondriais. A adi¢io ao meio de cultura de 4cidos
graxos ou esterdis melhora a tolerdncia das leveduras ao etanol e, assim, aumenta a viabilidade

celular.

SA-CORREIA & VAN-UDEN (1986), trabalhando com mutante de Saccharomyces
cerevisiae, utilizaram as relagdes matematicas para obter a taxa de morte celular, Kd, e sua

fun¢do com a temperatura.
InN, = InN, -K,.t (2.26)

onde, Ny e N, representam o numero médio de coldnias no tempo zero e t,
respectivamente, e Kg uma fun¢do da equagio modificada de Arrhenius:
K, K, AS" AH"

1
In—% = In—>+ =
T h R R T

(2.27)

onde, T € a temperatura absoluta, K, é a constante de Boltzmann, h é a constante de
Planck, R a constante dos gases, AS* a entropia de ativagdo de morte térmica e AH' a entalpia de

ativa¢@o de morte térmica.

Ao utilizar 0 modelo modificado de Arrhenius, para diferentes concentragdes de etanol no

meio a baixas e médias temperaturas, os mesmos autores verificaram que a taxa de morte a
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temperaturas baixas e intermediarias ¢ uma soma de duas taxas de morte; uma corresponde ao
etanol acentuando a morte térmica e sua influéncia sendo maior a medida que ocorre incremento
da temperatura e outra taxa de morte que € induzida pelo etanol, com sua contribuigdo

aumentando com o decréscimo da temperatura.

JARZEBSKI ef alii (1989) salientam que para fermentagdes com altas concentragdes de
células, ndo se pode negligenciar a perda de viabilidade. Utilizam portanto, para fermentagdo
alcodlica, os termos X.., fase de biomassa ativa (células viaveis) e X, fase inativa (células

mortas). Consequentemente, a taxa de crescimento da fase viavel é:

o P i X SX,
%= sl M- (I (2.28)

onde X, é a concentragdo total de células.

DALE er alii (1990), trabalhando com células imobilizadas de Kiuyveromyces fragilis,

utilizaram a seguinte relagdo para expressar a taxa de morte:

g—% = exp[-K,(T,P).1] (2.29)
onde:

Ky(T,P) = K,(T).K,(P) (2.30)
- _Es

K, (T) = A,.exp( RT) (2.31)

K,(P) = exp(K,,.P) (2.32)

sendo Az o fator de frequéncia da equagdo de Arrhenius, Ez a energia de ativagdo
(cal/mol) da equagdo 2.31 e Kqp a constante da taxa de morte fungio do etanol(l/g) da equagio
2.32.

Pela equagdo 2.29 proposta, a morte celular aumenta com o aumento da temperatura e da

concentragdo de etanol.
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CARVALHO et alii (1996), utilizando cepa de Saccharomyces cerevisiae selecionada da
Usina Santa Adélia, determinaram a equagdo que representa a cinética de morte celular do

microrganismo estudado, seguindo o modelo de DALE (1990):

% = exp{[-9,00227.10%exp(~ 3 26T66).exp(0,07425.P)].t} (2.33)
10

onde:

As = -9,00227.10%
E; = 39666

Kap = 0,07425

O autor verificou que ao ajustar o modelo proposto por DALE (1990) aos seus dados
experimentais, 0 modelo tende a superestimar a morte celular para altas concentragdes de alcool e
a subestimar & concentragdes inferiores. Existe também um problema de falta de ajuste para
algumas curvas, pois 0 modelo exprime somente a fracdo viavel a partir do momento em que
comeca a ocorrer morte celular, enquanto que em alguns dados experimentais do autor,
principalmente nos de baixos teores de alcool, nota-se um certo patamar de estabilidade antes de

comegar a morte propriamente dita.

2.5 Etanol Intracelular

Quando se trabalha com modelos intrisecos deve-se conhecer a concentragdo de alcool

intracelular, para poder realizar o balango de massa.

D’AMORE & STEWART (1987) fizeram uma boa revisio sobre acumulo de etanol
intracelular, sendo que um ponto importante na mesma é que esta apresenta uma controvérsia
entre grupos de pesquisadores. Tem sido proposto por vérios grupos que a concentragdo de
etanol dentro da célula pode ser maior do que fora em certos estagios e sob condigdes especiais

como: fermentagdo rapida, alta temperatura, pressdes osmoticas elevadas, etc. Por outro lado,
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outros grupos sugerem que a concentragdo intracelular de etanol em fermentago por leveduras

sd0 menores ou iguais a extracelular.

A discrepancia nos resultados dos varios estudos é na maioria devido a precisdo das
técnicas empregadas para medida da concentragdo intracelular. Estas diferengas resultam de pelo
menos trés problemas basicos: a) lavagem das células para medida do etanol intracelular b)
assumir um volume de agua intracelular constante ao longo da fermentagdo c) erros durante a
recuperagdo inicial e as diversas etapas de dilui¢io e suspensio de células, comum a todos os

métodos.

NAGOWITHANA & STEINKRAUS (1976) realizaram testes de fermentagdo rapida com
Saccharomyces cerevisiae e testes com adi¢do de etanol, verificando que a letalidade celular
devido a adigdo foi muito menor do que aquela devido a fermentagdo para as mesmas ou até
menores quantidades de etanol produzido. Em vista disto, postularam que o actmulo de etanol na
célula estava contribuindo para sua morte, com a taxa de produgdo de etanol na célula excedendo
0 que poderia ser excretado. No caso, o etanol intracelular foi analisado por cromatografia gas-

liquido sobre o extrato gerado de células rompidas por oscilagdo sonica.

NAVARRO (1980), em fungdo dos problemas advindos do acumulo de etanol
intracelular, estudou condigdes de cultura que diminuissem o problema. Trabalhando com
Saccharomyces carlsbergensis verificou que quando peptona ou surfactante eram adicionados ao
meio de cultura o actimulo de etanol era menor e os efeitos inibidores eram reduzidos. A taxa de
produgdo aumentava e assim o tempo de fermentagio diminuia. A determinagZo de etanol
intracelular foi feita pela diferenga entre o alcool da solugdo e o dlcool do sobrenadante resultante

da centrifugagdo a 4500g por 15 minutos a 4°C.

PANCHAL & STEWART (1980) realizaram estudos sobre o efeito da pressio osmotica
na produgdo e excregdo de etanol por Saccharomyces uvarum. Para aumento da pressdo
utilizaram agucar ndo metabolizavel, no caso, sorbitol. Em diferentes testes utilizaram 10% (P/V)
de sacarose e variaram o percentual de sorbitol de 0 a 30% (P/V). Verificaram que a
concentragdo total de etanol ¢ reduzida em aproximadamente 30% quando adiciona-se 15 ou 30%
de sorbitol e que, por outro lado, mais etanol foi retido intracelularmente por tempo maior do que
quando as células cresceram a baixa pressio osmotica. A reten¢do de etanol levou também a
redugdes maiores da viabilidade. A relacio de etanol intracelular por extracelular variou conforme

o estagio da fermentagdo e a pressdo osmética empregada.
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BEAVEN et alii (1982) ressaltam os problemas advindos com a lavagem de células,
recomendando inclusive que os resultados obtidos por NAGODAWITHANA & STEINKRAUS
(1976) e PANCHAL & STEWART (1980) devem ser vistos criticamente, ja que ambos grupos
de pesquisadores lavam os microrganismos com tampdo antes de rompé-los e determinar o etanol
no extrato. Outro problema apresentado ¢ quando assume-se que o conteudo de dgua € constante
nos microrganismos ao longo da fermentacdo em batelada por Saccharomyces cerevisiae, valor
usado no calculo de etanol intracelular, como nos experimentos conduzidos por NAVARRO
(1980). Os autores verificaram que a concentragdo de etanol intra e extra celular variam ao longo
do tempo de fermentagio, estando sempre, porém, a concentragio intracelular acima da

extracelular.,

DASARI et alii (1985) mediram a concentragdo intracelular de etanol em fermentacio
utilizando alta densidade celular de Saccharomyces cerevisiae. Nio detectaram nenhum actmulo
de etanol intracelular na técnica utilizada para determinagdo. Segundo os autores a alta estimativa
de etanol intracelular é devido ndo a deficiéncia na cromatografia gasosa, mas aos passos
anteriores de centrifuga¢do ou filtragio. Durante as etapas de concentragdo celular as células
ainda produzem élcool e este é incluido erroneamente como alcool intracelular. Para minimizar
este problema deve-se reduzir o tempo de analise e congelar a amostra em nitrogénio liquido. A
fermentagao realizada foi em batelada e apresentou ao final uma relagdo entre etanol intracelular e

extracelular de 0,78.

DOMBEK & INGRAM (1986) encontraram resultados de razio de etanol intracelular por
etanol extracelular de 0,6 a 1,1. O valor variou conforme o tempo de fermentagdo. O processo
utilizado foi descontinuo com fermentagio feita por Sacaromyces cerevisiae cepa KD2, que é um
mutante da cepa CC3. O método desenvolvido pelos autores foi baseado na exclusio de [**CI-
sorbitol para estimar o volume aquoso celular. Este método evita muitos problemas técnicos

encontrados em outros estudos, como a lavagem de células.

Outro problema que contribui para resultados conflitantes conforme colocado por
D’AMORE & STEWART (1987) podem ser as diferentes condi¢des experimentais que sdo
utilizadas, como tempo de amostragem, temperatura, concentragdo de substrato, etc. Tem sido
apresentado por alguns autores que a concentragdo de etanol intracelular € maior nos estagios
iniciais da fermentacio e cai a medida que a fermentagdo segue para niveis similares a
concentragdo extracelular. Isto poderia indicar que a excregdo de etanol se da por difusdo passiva.

Em alguns casos porém, a concentragdo de etanol eventualmente cai abaixo daquela do meio, o
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determinacdo da concentragio intracelular de etanol. Outros aspectos encontrados sio que o
aumento de temperatura (NAGOWITHANA & STEINKRAUS, 1976) e de pressio osmotica
(PANCHAL & STEWART, 1980) aumentam o etanol intracelular.

Outro ponto importante que pode conduzir a redugdes do nivel de etanol intracelular é a
cepa utilizada. LEGMANN & MARGALITH (1986) trabalharam com hibrido de Saccharomyces
cerevisiae € Saccharomyces mellis. A primeira, eficiente fermentadora e sensivel a altas
concentragdes de agucar, e a segunda, osmotolerante porém pobre fermentadora, principalmente
devido a sua susceptibilidade ao etanol. Quando os autores utilizaram elevada concentragdo de
agucar (37%P/P), o hibrido fermentou melhor do que S. cerevisiae a altas concentragles de
substrato devido ao menor acumulo de etanol na célula em comparagio a S. mellis e maior

tolerincia a altas concentragdes de agucar comparando com S. cerevisisae.

2.6 Fracdo de Volume Celular no Meio de Fermentaciio

Da mesma forma que colocado para o etanol intracelular, necessita-se conhecer a fragdo

de volume celular no meio de fermentagdo para desenvolver um balanco de massa intrinseco.

JU & HO (1988) determinaram uma correlagio da fragio de volume celular com a
concentragdo celular de Saccharomyces cerevisiae para cultura submersa. A correlaco proposta

foi:

f=%kX (2.34)
onde:
f ¢ a fragdo de volume celular
X € a concentragdo de células

k € a constante de proporcionalidade em volume de célula imida (L) por grama de célula

seca.

O valor de k obtido pelos autores foi de 2,572.107,
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Conforme ARNOLD & LACY (citados por JU & HO, 1988) o conteido de agua da
célula microbiana foi de 0,71 g/gcél. imida. Através deste dado e com o valor da densidade da
célula imida de JU & HO (1988), obtem-se um valor de k de 3,068.107. Os autores também

trabalharam com Saccharomyces cerevisiae e o valor por eles obtido de 0,71 esta préximo aquele
de JU & HO que foi de 0,66.

MAIA & NELSON (1993) também trabalharam com Saccharomyces cerevisiae e

encontraram um valor de k de 3,016.10*

2.7 Efeito do Tempo de Residéncia na Fermentacio Alcodlica

RODRIGUES et alii (1992), trabalhando com reatores CSTRs ideais verificou que a
diminui¢do do tempo de residéncia provoca um aumento na produtividade, para diferentes razdes
de reciclo. Porém um efeito inverso ocorre com o rendimento global, mostrando uma queda

significativa para tempos de residéncia abaixo de 4 horas, devido a perda de substrato no vinho.

O mesmo trabatho simulando reatores reais verifica um comportamento analogo ao
anterior, a diminuigdo do tempo de residéncia aumenta a produtividade e diminui o rendimento.
Porém a existéncia de zonas mortas provoca um aumento menos significativo na produtividade e
um decréscimo mais acentuado no rendimento, a medida que o tempo de residéncia diminui. Para
tempos de residéncia superiores a 4 horas a produtividade comparativamente ndo é afetada nas
diferentes condigdes. Ainda € observado que com um volume morto de 10% nos reatores, tem-se
praticamente os mesmos valores de produtividade e rendimento quando comparados com um

reator de mistura ideal.

2.8 “Screening Design”

Quando existem diversos fatores que podem influenciar no resultado, ou seja, quando o
sistema ¢ multivariavel, normalmente nio & evidente quais sd0 os mais importantes, deve-se
portanto recorrer a algum experimento para encontra-los. Conforme comentado por DAVIES
(1993), um grande planejamento fatorial poderia fornecer esta informagdo, porém poderia
necessitar de muitos recursos. As alternativas sio portanto aplicar um planejamento fatorial
fracionado ou um “design” estabelecido por PLACKET-BURMAN (1946) (PB).
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MILAGRES & LACIS (1991) identificaram as variaveis importantes no processo de
producdo de xilanase por Penicillium janthinellum. Como um planejamento fatorial completo é
uma alternativa muito extensa e o fatorial fracionado tem problemas para separar os efeitos
principais das interagdes de variaveis, os autores utilizaram o PB “design”. Foram estudadas 5
variaveis e utilizado um PB de 8 experimentos. Encontraram que as principais variaveis foram o
pH do fermentador e a agitago, sendo de menor importancia a concentragio de esporos no inicio
da cultura, o tipo de agticar empregado no crescimento do indculo € a presenga ou auséncia de

suplementa¢do mineral.

2.9 Método de Otimizacdo

Na éarea de fermentagio alcodlica sdo poucos os trabalhos que se utilizam de uma
metodologia sistematica de otimizagdo como a do planejamento fatorial e analise de superficie de
resposta. Os encontrados na literatura se reportam principalmente a otimizagdo do meio, de

nutrientes, e raramente do processo de fermentago como pode ser verificado a seguir:

BOWMAN & GEIGER (1984), em fermenta¢do alcodlica, utilizando Saccharomyces
cerevisiae ATCC 4126, investigaram o nivel de carboidratos, o grau inicial de sacarificacio do
amido, a dosagem de glicoamilase, a temperatura e o tempo de fermentagio usando o
planejamento experimental, com isto verificaram que o uso de amido parcialmente hidrolisado
aumentou o rendimento e o nivel de alcool atingido. Balancearam também o grau de sacarificagio
inicial e o nivel de glicoamilase usado para completar a hidrolise do substrato, bem como

definiram uma temperatura 6tima de operagio.

MARCHETTI & GUERZONI (1991) utilizaram a metodologia de superficie de resposta
para determinar os efeitos de alguns nutrientes minerais na performance das leveduras na
fermentagdo. Verificaram que sdo grandemente influenciadas pela modificagio na concentragio
de ions e que a concentragdo 6tima de cada ion ndo pode ser individualmente definida. A variagdo
de alguns ions selecionados pode produzir estimulo ou inibigio dependendo da concentragio de

outros ions ou nutrientes.

ABRAHAM & KLAUSHOFER (1989), trabalhando com produgdo de etanol a partir de
alcachofra Jerusalem, fermentada por K. marxianus, investigaram a influéncia do extrato de

levedura, do liquor de infusdo de milho, da concentragdo de substrato, da agitagdo de mistura na
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incubagdo e da temperatura na qualidade da semente de levedura, através de um “design” fatorial
de 2°. Os autores acreditam que com base nos resultados € possivel substituir o caro extrato de
levedura no preparo do indculo pelo liquor de infusdo de milho, mais barato. Apesar de ndo se
obter a mesma produgdo de inulase, comparado com o uso de extrato de levedura, nio houve

detrimento no rendimento de etanol.

CORDENUNSI et alii (1985) trabalharam com fermentagdo alcodlica em batelada
utilizando Saccharomyces cerevisiae. O objetivo foi obter um modelo matematico em fun¢do da
quantidade de aglcar redutor inicial, da concentragdo de inoculo e do suplemento de nitrogénio
inorganico como (NH,),SO,, bem como otimizar as concentragbes destas variaveis. Para tal,

utilizaram o planejamento fatorial completo e o incompleto fazendo um comparativo entre ambos.

Os autores concluiram que usando o modelo polinomial de 2* ordem nio ha diferenca
significativa entre o “design” fatorial completo e o fracional. Assim, devido a custos, tempo e
espago envolvidos optaram pelo fatorial fracional. As condigdes Otimas foram: 222 g/l de
agucares redutores totais, 150 a 160 g/l de in6culo e 1 g/l de (NH,),SO,. obtendo com isto 88,73 a
92,29 g/l de dlcool e uma produtividade de 3,7 a 3,8 g/L.h.

CHEN (1981) investigou o efeito da concentragdo de substrato, da concentragio de
levedura e do suplemento nutricional em um processo de fermentagio alcoolica em batelada tendo
como substrato xarope de glicose. Foram analisadas a quantidade de etanol e a produtividade em
g de etanol/lh para atingir 90 e 95% da reagdo, bem como obtidos os modelos para tempo de
fermentagdo e a produtividade. Verificaram que o suplemento nutricional na forma de extrato de
levedura reduz significativamente o tempo de fermentag@o e aumenta a produtividade. O etanol
produzido aumenta com a concentragdo de substrato até 30° Brix, quando entdo passa a cair. Os
autores colocam que como nd3o € compativel obter-se altos contetidos de alcool e rapidas
fermentagdes, do ponto de vista da fermentagdo, a sele¢do da condicdo otima seria a que
permitiria uma méaxima produtividade de etanol, a menos que altos contetdos de alcool levassem
a redugdes substanciais de custo de destilacio, justificando assim uma redugio na produtividade
de etanol. Finalmente os autores concluiram que, na medida em que a concentracgdo de substrato
aumentava o tempo de fermentagio tornava-se mais longo e a produtividade era menor. Por outro
lado, o incremento na concentragdo de leveduras conduziram a menores tempos de fermentacdo e
maiores produtividades. Um ponto importante colocado pelos autores € que pode-se estabelecer a

condi¢do otima de fermentagdo para adaptar-se a operagdo da planta em questio.

27



Como pdde ser verificado neste capitulo existem diversos trabalhos apresentando estudos
quanto aos pardmetros cinéticos de crescimento e morte para diferentes cepas de Saccharomyces
cerevisiae, bem como outros, que tratam sobre diferentes tipos de arranjos dos reatores em
processos de fermentagdo alcodlica continua. Encontram-se também artigos de otimizago,
porém, como ja salientado no item 2.9, se reportam basicamente a otimizagio do meio de

fermentagdo.

O grande numero de trabalhos mostra o interesse que a area de fermentagdo alcodlica
desperta. No entanto, através da revisio bibliografica, fica claro que nio existem trabalhos para
otimizar um processo determinado, utilizando uma metodologia sistematica, em que os
pardmetros cinéticos tenham sido determinados em condi¢bes adequadas a realidade nacional. Um
trabalho desta ordem ¢ importante quando se deseja otimizar a produtividade do sistema

mantendo altos rendimentos.

No capitulo a seguir ¢ desenvolvido o modelo deterministico do processo, que sera

utilizado posteriormente na sua otimizag3o.
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3 Modelagem Matemaitica do Processo

Neste capitulo sera desenvolvido, através de balangos de massa, o modelo deterministico
de um processo de fermentagio alcoélica continua. O balango de massa leva em conta a fragio de
volume celular e considera a viabilidade celular, cuja equagdo da constante cinética de morte
segue 0 modelo de DALE ez alii (1990). No entanto, foi determinada em condigdes experimentais

adequadas a realidade nacional, como os demais pardmetros cinéticos utilizados nesta

modelagem.

O processo a ser estudado sera aquele desenvolvido por ANDRIETTA e MAUGERI
(1994), conforme a figura 2.1. E importante ressaltar que o mesmo foi implantado na Usina
Guarani e opera ha 4 anos com sucesso. No processo desenvolvido pelos autores, a alimentagio
de mosto ¢ feita somente no primeiro reator, porém neste estudo sera considerada a possibilidade

de a distribuigdo da alimentacdo ser dividida entre o primeiro e o segundo reator.

3.1 Modelo Cinético

A seguir s3o apresentados o modelo e os pardmetros cinéticos utilizados no balango de
massa. Os mesmos foram obtidos da literatura, sendo que os pardmetros resultaram de trabalhos

desenvolvidos anteriormente no laboratério de Engenharia Bioquimica da FEA/UNICAMP.

3.1.1 Equacio para Velocidade Especifica de Crescimento (n)
O modelo cinético a ser utilizado sera o de LEE et alii (1983):

P X S
= _— Y (1= m 3.1
M= pg, (1 Pm) (1 :m) .((Ks S)) (3.1)

Este modelo € o que melhor se adapta as condi¢des do processo pois propde levar em
conta a inibigdo celular, enquanto o modelo proposto por LEVENSPIEL (1980) considera apenas

a inibi¢do pelo produto:
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Para a determinag@o pmsc € Ppa serfo utilizadas as correlagdes obtidas por ALVES

(1996), descrevendo a dependéncia destes parametros com respeito a temperatura:

3535 50475
-5,397.10% exp(-—=
T )53 p( T )

Ho (T) = 4,181.10% exp(-

A temperatura utilizada na equagio acima deve ser em Kelvin

P = 638,1.exp(-0,05741.T)

m;
A temperatura na equagdo (3.3) é em graus celsius.

O valor de K; a ser utilizado também sera o de ALVES (1996), de 4,1 g ART/l

(3.2)

(3.3)

Estes pardmetros cinéticos foram obtidos utilizando-se a cepa de Saccharomyces

cerevisiae isolada da usina Santa Adélia. Para o expoente “m” e X, serdo utilizados os valores

citados por ANDRIETTA (1994), de 1,0 e 100kg/m’ respectivamente, pois estes valores foram

também obtidos de experimentos laboratoriais, e ajustados para plantas de escala industrial. Para

[} ]

0 expoente “n” sera utilizado o valor ajustado de 2.,5.

3.1.2 Equacfio para Determinacio da Constante Cinética de Morte (Ky)

A partir da equagdo de DALE et alii (1990), equagdo (2.29) abaixo transcrita, pode-se

deduzir a expressdo para rd:

Z

L = exp[-K,(T,P).t]

to

“|

ou, de acordo com a nomenclatura adotada:

%‘—' = exp[-K,(T,P).t]

Q
onde:
Xt € 0 numero total de células no tempo zero.

mas, Xi=Xw+ Xy

(2.29)

(3.4)

(3.5)



X'); X exp[-K,.t] (3.6)

Xy = X, - X,.exp[-K,.1] 3.7

Derivando com relagdo ao tempo, obtem-se:

d;i" = K,.X, exp[-K,.t] (3.8)
Logo:

d = K, X, (3.9)
ou, para as dornas:

d = K, X, (3.10)

Segundo CARVALHO et alii (1996), K4 pode ser expresso por:

39666

K, = 9,00227.10*exp(-
4 p( RT

).exp(0,07425.P) (3.11)

3.2 Modelagem Matematica

A modelagem do sistema foi realizada através de balan¢os de massa. Utilizou-se o modelo
intrinseco d¢ MOUBOUQUETTE (1992), que leva em conta a fracdo de volume celular. Desta
forma se pode estudar a influéncia da concentragdo celular no reator sem incorrer em erros de
desprezar o volume celular, o que s6 pode ser feito, segundo o autor, quando o volume de células

for menor que 10%.

Foram realizados primeiramente os balangos de massa para as células viaveis e mortas,

para o substrato e para o produto no reator , conforme é apresentado a seguir:
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Balanco de células

vidveis

dX_.V

= = EX ~EX +nV-rdV (3.12)
t

mortas
dX,.v
dt

= F X, -F.X, +rdV (3.13)
onde:
F. € a vazdo volumétrica de entrada
F, € a vazdo volumétrica de saida
V € 0 volume
X\ € a concentragio de células viaveis
X € a concentragio de células viaveis na entrada
Xac€a concentfagéo de células viaveis na saida
X4 € a concentragdo de células mortas
X4 € a concentragdo de células mortas na entrada
X4 € a concentragdo de células mortas na saida

X € a taxa de crescimento

rd é a taxa de morte

(93]
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Balanco para Substrato

d1- 2 s.vp
o)

= Fc.Se.(l—Ei).V—Fs.S‘.(l—ﬁ).V—rs.V (3.14)
dt P P
onde:
S. € a concentragio de substrato na entrada
Ss € a concentragdo de substrato na saida
Xi € a concentragdo de células totais
X € a concentragdo de células totais na entrada
Xis € a concentragio de células totais na saida

p € a massa de células secas por volume de célula umida

1s é taxa de consumo de substrato

Balanco para Produto

d(1-2yp v X‘.y.P.V]
p P

= F.P (1 —ﬁ).V+ Fe.Pe.y.—Xi.V
dt P yo) (3.15)

CEP(1- ey F.Py2% Virpy
p P

onde:

P. € a concentrag@o de produto na entrada

P, € a concentragdo de produto na saida

Y € arelagdo entre a concentragdo de etanol intra e extra celular

1p € a taxa de formagdo de produto
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As taxas cinéticas, rx, rs e rp podem ser descritas pelas seguintes equacdes:

x = uX (3.16)

rs = Yr:s (3.17)

o= S (3.18)
Yx/:

d = K,.X_ (3.19)
onde:

Yvs €0 rendimento de células baseado no consumo de substrato
Yps €0 rendimento de produto baseado no consumo de substrato

Ky ¢ a constante cinética de morte

Equacdes da modelagem

Considerando o reciclo de células, tem-se:

F
r = - 3.20
F (3.20)
F, = E+(1-y)F (3.21)
F = 4=y r (3.22)
(1-1)
onde:

r = razdo de reciclo
F; = vazio de reciclo

Fw = vazdo de alimentagdo ao primeiro reator
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y € a fragdo de vazdo de mosto alimentada ao segundo reator

Na unidade de separagio tem-se:

F =F (Xl_X‘t)

Y w'(Xl - Xv)
I:] = FW - FV
onde;

X4 € a concentragdo de células no quarto reator

F, é a vazio de vinho delevedurado

Xvéa céncentragéo de células no vinho delevedurado
Xi € a concentragdo de células no creme de leveduras

Fi é a vazdo do creme de leveduras

Na unidade de tratamento acido tem-se:

E.X,

TR
1

Fa = Fr_Fl]

onde:

Fiy € a vazdo do creme de leveduras, apos a sangria

F, € a vazdo de acido para o tratamento

Na sangria:

(3.23)

(3.24)

(3.25)

(3.26)



X =

w

onde:

Fs € a vazdo retirada na sangria (purga)

Na unidade de reciclo, o balango de células:

F.X, +F.X
F

"
onde:

X; € a concentragdo de células no reciclo

Xw € concentragdo de células no primeiro reator

Xm € a concentragdo de células no mosto

O balango para sustrato na unidade de reciclo

(1-y)ES, +F(1- 1),
Yo,

F(1- 2%
P

Sendo que:

X

F.(1-2)3,
e

F.(-2
D

onde:

(3.27)

(3.28)

(3.29)

(3.30)

g._..-‘,..;..*.:, ‘,w;;,’ s
3 facgii '-"«'«'rtik.j

Paeremparne e o



Sw € a concentrag3o de substrato na alimentagio do primeiro reator
S; € a concentragdo de substrato no reciclo

Sm € a concentragdo de substrato no mosto

Realizando-se o balango do produto no reciclo:

[E.(I—z’—)-ﬂi.y.?&}ﬂ
p P

Fw.[(l - Evi) +y.£”—J
p P

A equagdo acima é para P, =0

onde:

P € a concentragdo de produto alimentado ao primeiro reator
P, € a concentracgdo de produto no reciclo

P, € a concentragio de produto no mosto

Na unidade de tratamento acido tem-se que:

X X
[Fn'(l" _—l) + Flr}"_l}P‘z
p p

F,.{(l -§)+7.§}
p P

onde:

P4 € a concentragdo de produto no quarto reator
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Assim, através destes balangos é possivel calcular a produtividade e o rendimento do

processo:

P4.FV.[(1—£)+y.—)9—]+P4.Fss.[(l—Z(—')+7.§J
Prod = P P P P

\Y%

&F{(l—g)+y.5—]+P4.FSS.{(1—->—(1)+y.£J

Rend = P i d P 100
F.S_0,511
onde:

V € o volume total dos quatro reatores

0,511 ¢ a relagdo estequiométrica de conversio de glicose em etanol.

(3.33)

(3.34)

E importante ressaltar que o rendimento maximo que pode ser atingido é de 87,08%,

sendo este valor obtido da razdo entre Ypis (0,445) e o valor estequiométrico 0,511(usado como

100%).

A seguir sdo apresentados na tabela 3.1 os parametros utilizados no modelo do processo

para a realiza¢do da simula¢o dindmica. Esses valores serdo usados como condigdo de referéncia

para todos os estudos a seguir.
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Tabela 3.1: Pardmetros utilizados no modelo do processo

Pardmetro | Valor/equagio

Hanss = 4,181.10* exp(—-:—;?) - 5,397.10% exp(- S0475 )
Prax = 638,1.exp(-0,05741.T)

Xa 100 kg/m’

m 1,0

n 2,5

Ko 4,1g ART/I

K¢ = 9,00227.10”exp(— 3?{6_1?6). exp(0,07425.P)
p 390 g cél.seca/l cél imida

s 078

Yoo 0,033

Yoo 0,445

F 100.000 I/h

F, 42.852 1/h

Sm~ 180 kg/m’

X, 180 kg/m’

X, 3 kg/m’

* ALVES (1996)

** ANDRIETTA (1994)

*** CARVALHO er alii (1996)

**+% JU & HO (1988)

*+xxx DASARI (1985)
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4 Resolucio da Modelagem Matemaitica do Processo

4.1 Resolucdo das Equacdes Diferenciais Ordindrias (EDO)

Para resolugio das equag3es diferenciais ordinarias desenvolvidas no capitulo anterior foi
feito um programa em linguagem pascal (Turbo Pascal, versio 6.0, Borland) no qual utilizou-se
a

o método numérico de Runge-Kutta de quarta ordem. O algoritmo do método de Runge-Kutta 42

ordem cléssico é:

z,_, = zﬁ[é(kl+2.k2+2.k3+k4)]hrk 4.1

onde:

k, = f(x,,z) (4.2)
1 1

k, = f(x;+=h,,z, +=h k) (4.3)
2 2
1 1

k, =f(xi+5hrk,zi+—£hxkk2) (4.4)

k, =f(xi+hrk,zi+hrkk3) (4.5)

hy € 0 incremento ou passo da variavel tempo e x; e z; os valores das variaveis no tempo
ti. Para a resolugdo das equacdes é necessario conhecer o ponto inicial, que seria o ponto
imediatamente anterior a perturbagdo, ou seja, os pontos do regime permanente. Como no caso
este valor € desconhecido, foram utilizados como estimativa inicial os valores apresentados na

tabela 4.1. Portanto, no instante da perturbagdo estes pontos sdo correspondentes at = 0.
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Tabela 4.1 Valores iniciais utilizados no programa em linguagem pascal (t = 0)

Variavel | Valor (kg/m®)
X 29,12
X2 30,18
X3 30,76
Xiva 30,98
X1 3,48
Xaz 3,59
X3 3,75
Xia 3,95
S 65,59
S; 32,45
Ss 12,34
S, 2.21
P, 36,38
P, 51,43
Ps 60,38
P, 64,88

Na figura 4.1 é apresentado o diagrama em blocos do programa em pascal utilizado para

as simulagdes do estado transiente.
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—
Inicio |
| Y
. Entrada dos parimetros cinéticos e operacionais
Yp/s, Xm, m, F, Fr, XI, Sm, n, Ks, Xv, R, hrk, yep
Y
0 f Alteracdo nos valores de T1, T2, T3, T4, trl,tr2,
I —— -
—_— tr4, y e XR para provocar perturbagdo no

!
i

Y
Entrada dos pontos iniciais

Y
Célculo de pmax, Pmax, tr, Kd(T), Fw, Fa,
V, VI, V2, V3, v4 Pr, Pw, Sr, Sw e Xw

Y
Célculode p e Kd(T,P)

Y
Resolugdo das EDO para determinagdo de Xvv, Xd, S e P
para os 4 reatores pelo método Runge-Kutta 4a ordem

Y
Calculo de Fv, FI, Fs, Pr,Pw, Sr, Sw, |
Yp/s, Produtividade e Rendimento

Y

Criar arquivo com dados de Sm, Xr, y, Fv, Fa,
FI1, Fw, Fl, Fs,uméxi, Pmaxi, tri, Ti, Vi, Xvvi,
Xdi, Pi, Yp/s,Produtividade e Rendimento

Deseja outra

. - Fim
simulacio

Figura 4.1: Fluxograma do Programa para Simulagdes do Estado Dindmico
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No programa foi utilizado um passo de integragio de 10™ para o tempo e o critério de
convergéncia foi quando a concentragdo de substrato da quarta dorna nio variou acima de 0,01
kg/m®.

Para confirmar se o processo havia realmente atingido o estado estacionario foi realizado
o calculo de Y,. Caso este nio confirmasse o valor fornecido de 0,445, significaria que o balango

de massa ndo estava fechado, sendo necessario modificar o critério de convergéncia para 0,001,

4.2 Simula¢io no Estado Transiente

Para ilustrar a forma de obtengdo dos resultados no estado transiente ¢ apresentado um
exemplo de uma simulagio dindmica para as quatro dornas do sistema. Os valores de
temperatura, tempo de residéncia, distribuicio de alimentagdo de mosto entre a primeira e a
segunda dorna de alimentagio e concentracdo de reciclo de células utilizados para este ensaio

foram:

T, =T2=T3=T4=32°C
i =tr=try=try = 1,5h
Y =025

XR: 90 kg/m’

As figuras 4.2, 43,44¢45 correspondem ao comportamento dindmico de X.., X4, SeP
nas domas 1, 2 3 e 4 respectivamente, frente a uma perturbagdo no sistema. Como pode ser
verificado o programa fornece o comportamento dindmico de cada doma e os pontos em que se
atinge o estado estacionario. No exemplo em questdo, 0 novo estado estacionario € atingido apés

aproximadamente 2 horas de fermentacio.

Na primeira dorna verifica-se que a concentragdo de etanol j4 atingiu aproximadamente
45 kg/m’, apos estabelecido o novo estado estacionario. Este resultado é interessante, pois se esta
concentragdo fosse muito baixa (conversdo menor do que 50%) poderiam ocorrer contaminag¢des
na dorna. A concentragdo de S fica em 43,71, um valor relativamente baixo, como esperado, pois
25% da alimentagio de mosto foj para o segundo reator. A concentragdo de células vigveis e

mortas € de 31,51 e 3,69 respectivamente. Na segunda dorna S reduz para 26,24, devido a
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formagdo de etanol, e tem-se uma redugdo na concentragio de células viaveis (27,24) e mortas
(3,12), em fungdo da diluicdo sofrida com a alimenta¢do de mosto, ja no caso de P este aumenta
para 55,13. Na terceira dorna a concentra¢ao de substrato ¢ baixa (6,77) e as células viaveis e
mortas tem um incremento (27,68 e 3,28, respectivamente). Na tltima dorna a concentragdo de
substrato é de somente 1,11, o etanol ji atingiu 65,65, a concentragao de células viaveis é
praticamente constante (27,68) e a de células mortas tem novamente um incremento, como era

esperado, em fungdo do aumento da concentragdo de etanol da terceira para a quarta dorna,
passando de 3,28 para 3,46 kg/m’.

Dorna 1

70
— 60
Ea S0 —— Xw1
g 40 —i— Xd1

0 S1
g —se—p
9 20
5
O 10

0

o

L)
g
(2]
@

Figura 4.2: Comportamento dinimico de Xw, X4, S e P para a dorna 1

Dorna 2

60 _— —
& m v:%::%::x::x::—*
g{, ——Xw2
° ——Xd2
'g-ao s2
§ 20 —3—P2

0

Figura 4.3: Comportamento dindmico de Xy, X4, SeP para a dorna 2
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Dorna 3

Concentragédo (kg/m3)
88 3888 3

-
o

Figura 4.4: Comportamento dindmico de X.,, X4, S e P para a dorna 3

Dorna 4

883883

Concentragdo (kg/m3)

Figura 4.5: Comportamento dinimico de Xw, X4, S € P para a dorna 4

A partir das respostas no estado estacionario ¢ que sao realizados os calculos de
rendimento e produtividade. No ensaio em questio a produtividade foi de 9,7 g/l.h e o rendimento
igual a 86,43%.
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4.3 Comparacio dos Resultados entre 0 Modelo Intrinseco e 0 Nao-Intrinseco

No exemplo apresentado no item 4.2 foi utilizado o modelo intrinseco, conforme descrito
no capitulo 3. Neste item com a finalidade de comparar os modelos intriseco e n3o intrinseco, em
um balango de massa € considerada a fragdo de volume celular (intriseco, ensaio 1) € no outro nio

(ndo-intriseco, ensaio 2).

Com respeito aos pardmetros utilizou-se os mesmos do item 4.2. A tabela 4.2 apresenta os
resultados obtidos para o substrato e o produto nas quatro dornas para o modelo intrinseco e o

nio-intrinseco.

Tabela 4.2: Resultados de substrato e produto das 4 dornas para o modelo intrinseco € o ndo-

intrinseco.
Dormna Modelo Intrinseco Modelo néo-intrinseco
S (kg/nr’) P(kg/m’) S (kg/m’) P(kg/m’)
1 43,71 44,94 40,34 45,01
2 26,24 55,13 24,62 55,01
3 6,77 63,28 6,54 63,05
4 1,11 65,65 1,13 65,46

Conforme pode ser verificado na tabela acima a concentragio de substrato e produto na
quarta dorna s3o muito similares para os dois modelos, porém saliente-se que o valor obtido para
o modelo intrinseco refere-se a concentragdo na fase abidtica (concentragdo/vol liquido) e que
quando este valor ¢ transformado em concentragio da cultura (concentragio/vol. total) , as
diferencas passam a ser consideraveis. MONBOUQUETE (1992) ja havia salientado este fato.
Em simulagdo realizada pelo autor, o mesmo encontrou que a concentragio de substrato da
cultura no estado estacionario modelado ndo-intrinsicamente era 101% maior que a concentrago
de substrato na cultura modelado intrinsicamente. No entanto, a concentra¢do de substrato, no
estado estacionario, obtida pelo modelo ndo-intrinseco, diferia somente 7% da concentragio de

substrato na fase abiotica.




No exemplo apresentado na tabela 4.2 a concentragio de substrato na quarta dorna,
obtida pelo modelo ndo intrinseco difere em apenas 1,8% da concentragdo de substrato da fase
abiotica. No entanto, quando comparada a concentragio de substrato da cultura obtida pelo
modelo intrinseco e ndo-intrinseco a diferenga aumenta para 5,1%. Este valor € bem menor que
aquele encontrado por MONBOUQUETE (1992), isto porque a concentragdo de células neste
exemplo € de 31 g/l, enquanto que no trabalho do autor a concentragdo utilizada foi de 300 g/l, o
que conduz a diferenga bem superiores. No entanto, como neste estudo, a concentragdo celular
no reator em algumas simulagdes serd superior a 31 g/l, o modelo intrinseco precisa ser

considerado.

No capitulo seguinte sao apresentados os resultados das simula¢des utilizados para

avaliacio da importéncia das variaveis do processo.
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5 Avalia¢ido da Importincia dos Parimetros de Processo no Rendimento e Produtividade

Usando o Método de Plackett-Burman

5.1 Introducao

Como ja salientado no item 2.8, a utilizagdo de “screening designs” tem grande
importancia no estagio inicial de um trabalho experimental ou de simulagdo. No planejamento de
experimentos, muitas vezes, diversas variaveis sdo consideradas a principio de grande influéncia
na resposta desejada. Para poder identificar as variaveis realmente importantes, antes de partir

para um planejamento fatorial completo, aplica-se o “screening design”.

Os planejamentos propostos por PLACKETT & BURMAN (PB) (1946) mais usuais sdo
para 12, 20, 24, 28 e 36 ensaios, existindo porém para sistemas superiores a 100 variaveis. Eles
podem ser usados para qualquer numero de fatores ou variaveis de entrada, desde que estes
fiquem pelo menos em 1 abaixo do numero de ensaios. Apesar disto, € conveniente utilizar um
numero menor de fatores, que fique pelo menos em 4 abaixo do nimero de ensaios. As colunas
no planejamento, que ndo possuem variaveis a elas atribuidas, sdo denominados varidveis inertes e
sdo utilizadas para estimar o erro padrio e assim definir as varidveis estatisticamente significativas

através dos efeitos principais de cada uma delas.

Para o processo em estudo neste trabalho haviam 10 varidveis selecionadas para verificar
suas influéncias no rendimento e na produtividade, que eram a temperatura e o tempo de
residéncia das quatro dornas, a concentragdo de reciclo de células e a distribuigio da alimentagio
do mosto entre a primeira e a segunda dorna de fermentagdo. Um planejamento completo a 2
niveis (2'°) corresponderia a 1024 ensaios, € mesmo sendo um trabalho de simulagdo, esse
numero de experimentos inviabiliza sua realizagdo. Por isso optou-se pela metodologia do P-B
para uma avaliagdo prévia da importancia das varidveis nas respostas. Como sdo 10 variaveis,

utilizou-se um planejamento de 20 ensaios.

Para aplicar a metodologia do PB é necessario primeiramente estabelecer as faixas de
trabalho das variaveis, onde o nivel inferior da faixa é denominado -1 e o superior +1. Para
estabelecer estas faixas, foram utilizadas as condigdes operacionais das usinas que trabalham com

fermentagdo continua, conforme € apresentado na tabela 5.1.
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Tabela 5.1: Faixa de valores para o tempo de residéncia (horas), a temperatura (°C), a razio de

alimentagdo entre o primeiro e o segundo reator e a concentragdo de células do reciclo (g/1).

tr, tr, tr3 try T T, Ts T, Y XR

nivel -1 1,25 | 1,25 [ 1,25 | 1,25 |30,5 |30,5 [30,5 {30,5 [0,0 |90

nivel +1 | 2,25 |2,25 |225 |225 |37,5 |37,5 [37,5 {375 |05 |[120

? >

Na se¢do seguinte € apresentado o planejamento para 20 ensaios. Para obtencdo das
respostas de rendimento e produtividade, em cada ensaio, utilizou-se o programa desenvolvido

como descrito no capitulo anterior.

5.2 Resultados da Avaliacio das Varidveis

A tabela 5.2 apresenta o planejamento proposto por P-B para 20 ensaios e as respostas

obtidas de rendimento e produtividade.

De posse dos resultados para cada ensaio da tabela 5.2 foi possivel verificar os efeitos de

cada variavel nas respostas. O calculo dos efeitos € feito conforme os procedimentos descritos a

seguir:
1) Fazer a soma em cada coluna das respostas correspondentes a linha de sinal + (Soma+).
2) Fazer a soma em cada coluna das respostas correspondentes a linha de sinal - (Soma-).

3) Somar Soma + e Soma -, para cada coluna. Todos os valores tem que ser os mesmos
(“check).

4) Subtrair Soma - de Soma +, e escrever o valor como “Diferenga”.

5) Dividir a diferenga pelo niimero de sinais + da coluna correspondente. Este numero é o
efeito da varidvel para a coluna correspondente. Porém naquelas colunas das variaveis inertes,

este valor € usado para estimar o erro.

6) Utilizar o efeito das variaveis inertes para calcular o erro padrio (Sex) dos fatores.
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Tabela 5.2: Planejamento experimental baseado no Plackett-Burman de 20

respostas rendimento e produtividade

(=]

Tl

-1

-1

-1

-1

-

-1

-1

onde:

VI sdo as variaveis inertes.

T4

-1

TR1

TR2 TR3
1 1
1 1
1 -1
-1 1
1 -1
1 1
1 -1
-1 B}
-1 -1
-1 1
-1 1
1 i
1 -1
-1 1
1 1
1 -1
-1 -1
-1 1
1 1
1 -1

TR,

-1

-

-1

-1

-1

W

V1

-

-1

Vi

-1

-1

-1

VI;

-1

-1

-1

V&L

-1

Vs

-1

-1

-1

Vig

-1

-1

VI,

ensaios com

Vig

-1

-1

Vip

-1

-1

-1

REND

85,63

81,19

72.54

73,26

86,96

86,42

78.76

74.06

as

PROD

6.19

8.9

10,58

9.82

6,9

822

7.24

11,18



7) Determinar o intervalo de confianga através do valor ts , que € calculado a partir do

valor t (para 95% de confianga, € no caso 9 graus de liberdade) e do Sge.

8) Determinar os efeitos cujo intervalo de confianga ndo inclua zero, pois estes € que

serdo os estatisticamente significativos.

As equagdes para o calculo de Sgx, trs € dos intervalos de confianga, sdo como segue:

S = \/ (efeito?, + efeito’, +.... +efeitol, )
FE
u

onde: u € o nimero de varidveis inertes.
O valor t tabelado para 95% de confianga e 9 graus de liberdade € 2,262
trgg = valort . Sge
- 95% limite de confian¢a = Efeito - tgg
+ 95% limite de confianga = Efeito + tgg
A tabela 5.3 apresenta os efeitos das variaveis sobre o rendimento.

Tabela 5.3: Estimativa dos efeitos sobre o rendimento

Var. Efeito Erro padriao valor t(9) p -95,% Lim.Conf. +95,% Lim.Conf
Méd.. 81,33000 ,579894 140,2498 ,000000 80,01819 82,64181
T1 -1,05800 1,159788 -9122 ,385428 -3,68162 1,56562
T2 -3,76800 1,159788 -3,2489 ,010015 -6,39162 -1,14438
T3 -4,22600 1,159788 -3,6438 ,005369 -6,84962 -1,60238
T4 -6,98600 1,159788 -6,0235 ,000197 -9,60962 -4,36238
TR1 ,96600 1,159788 ,8329 ,426445 -1,65762 3,58962
TR2 1,96400 1,159788 1,6934 124624 -,65962 4,58762
TR3 1,76400 1,159788 1,5210 ,162592 -,85962 4,38762
TR4 ,63200 1,159788 ,5449 ,599045 -1,99162 3,25562
Y -2,30800 1,159788 -1,9900 077794 -4,93162 31562
XR -2,09000 1,159788 -1,8021 ,105049 -4,71362 ,53362
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O valor t de cada variavel apresentado na tabela 5.3 ¢ calculado conforme segue:

valort da variavel = _ efeito (5.5)

erro padrao

Na tabela 5.3 os dados em vermelho representam os efeitos significativos, cujos intervalos
de confianga nio incluem o zero, sobre o rendimento, que séo correspondentes a temperatura dos
3 tltimos reatores (T2, T e T,;). De uma maneira geral quando ocorre um incremento de
temperatura o rendimento decresce. Este efeito ¢ mais acentuado nos ultimos reatores, justamente
quando se tem maiores concentragdes de etanol, pois conforme colocado por SA-CORREIA &

VAN UDEN (1986), o etanol acentua a morte térmica.
Os resultados da produtividade sdo apresentados na tabela 5.4 abaixo:

Tabela 5.4: Estimativa dos efeitos sobre a produtividade

Var. Efeito Erro padrio valor t(9) P -95% LimConf. +95% Lim.Conf.
Meéd.. 7,99300 ,079366 100,7103 000000 7,81346 8,172539
Tt -,25200 ,158732 -1,5876 ,146844 -,61108 ,107078
T2 -,33000 ,158732 -2,0790 067378 -,68908 029078
T3 -,61800 ,158732 -3,8933 ,003656 -97708 -,258922
T4 -,68800 ,158732 -4,3343 001893 -1,04708 -328922
TR1 -,98600 ,158732 -6,2117 ,000157 -1,34508 -,626922
TR2 -1,06000 ,158732 -6,6779 ,000091 -1,41908 -,700922
TR3 -1,21400 ,158732 -7,6481 ,000032 -1,57308 -,854922
TR4 -1,20400 ,158732 -7.5851 000034 -1,56308 -,844922
Y ,41200 ,158732 2,5956 ,028948 ,05292 ,771078
XR -,21600 ,158732 -1,3608 ,206681 -,57508 ,143078

Das dez variaveis estudadas, como pode ser observado na tabela 5.4, sete foram
significativas estatisticamente para a produtividade: a temperatura do terceiro e do quarto reator,

o tempo de residéncia de cada reator e a distribui¢io da alimentagéo de mosto entre a primeira ¢ a
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segunda dorna de fermentagdo. Da mesma maneira que para o rendimento, um acréscimo de
temperatura de 30,5°C (-1) para 37,5°C (+1), ocasiona uma redugio da produtividade. Para o
caso dos tempos de residéncia ocorre o mesmo, ou seja sua elevagdo representa perdas na
produtividade. O Gnico efeito contrario a estes € a distribuicio de alimentagio de mosto, onde a
medida que a vazio ¢ dividida entre o primeiro e o segundo reator, tem-se ganhos de

produtividade.

Para uma melhor visualizagio destes resultados é apresentado na figura 5.1 os efeitos de

cada variavel sobre o rendimento e a produtividade.

4
2
7 %§
g 2
3
w
4
6
8 EF.REND (%)

T T2 T3 T4 ™M t2 3 t4 Y XR EF PROD (g/lh)

Figura 5.1: Efeitos das variaveis sobre o rendimento e a produtividade

Como pode ser verificado através da figura 5.1 o efeito da temperatura no primeiro reator,
tanto para o rendimento como para a produtividade é pequeno, -1,058 € -0,252, respectivamente.
Isto representa que dentro da faixa estudada ndo havera grandes perdas para as respostas com a
elevagio da temperatura na primeira dorna. O mesmo néo ocorre quando refere-se a temperatura
dos demais reatores, principalmente do terceiro e do quarto, onde os efeitos sdo estatisticamente
significativos tanto para a produtividade como para o rendimento. No caso do quarto reator o
efeito é de aproximadamente -7% para o rendimento e de -0,69 g/L.h para a produtividade. Isto
representa que o aumento da temperatura deste reator pode conduzir a quedas acentuadas nas

respostas.
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Com respeito ao tempo de residéncia, este tem um efeito positivo sobre o rendimento,
porém em nenhum reator este efeito chega a ser estatisticamente significativo. Isto mostra que o
controle das temperaturas € o ponto essencial, pois caso se tenha uma elevagio das temperaturas,
por exemplo, do terceiro e quarto reatores, ocorrerdo perdas elevadas no rendimento, e mesmo
que se aumente o tempo de residéncia para tentar compensar, isto sera dificil em fungio do efeito
positivo ser pequeno, como ja salientado. Outro ponto a ser considerado, é que ao elevar o tempo

de residéncia de qualquer reator passa-se a ter perdas significativas de produtividade.

Em rela¢do a varidvel Y, a medida que ocorre alimentagio de mosto no segundo reator
tem-se redugéo do rendimento, porém este efeito ndo chega a ser estatisticamente significativo. A
redugdo no rendimento se deve ao fato do mosto alimentado no segundo reator n3o ter ainda
reagido, o que leva a uma redugdo na conversio final do substrato do sistema. Por outro lado,

tem-se a grande vantagem de ganhos significativos na produtividade.

Ainda analisando a figura 5.1 observa-se que os efeitos advindos da variagio de XR nio
sdo significativos estatisticamente tanto para a produtividade como para o rendimento e influem
negativamente em ambas respostas, ou seja, a medida que aumenta-se a concentragdo de células
do reciclo ocorre, de maneira geral, reducio do rendimento e da produtividade. Isto
provavelmente ocorre porque neste modelo esta sendo considerado tanto a inibi¢3o pelas células,

quanto a morte celular.

LAFFORGUE e alii (1987) ja acreditavam que a inibigdo pela biomassa ou limitagdo pelo
substrato podem levar a ndo se ter ganhos na produtividade, mesmo com aumento da
concentragdo celular. Em testes de fermentagdo alcodlica verificaram que obtinham a mesma
produtividade trabalhando com 150 kg/m’ de células e 90% de viabilidade ou com 300 kg/m’ e
75% de viabilidade. Apesar de ambas concentracdes serem bem superiores a deste trabalho (25-

40 kg/m”), isto mostra que existe a necessidade de uma otimizagd0 no processo para se ter ganhos

na produtividade.

CYSEWSKI & WILKE(1978) também colocam que a altas concentragdes de aglicar nido
adianta elevar a concentragdo celular para aumentar a produtividade, pois a inibigdo se daria pelo
etanol. Quando os autores obtiveram elevada produtividade a altas concentragdes celulares foi em
fermentagdo a vacuo. Em fermentacdo alcoodlica, com reciclo, sem injecdo de ar, a concentragio
celular maxima foi de 50 kg/m®, que apesar de superior a deste trabalho, ndo pode ser tomada

como padrdo, em vista das diferentes condigdes utilizadas, como cepa da levedura e substrato.
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Como a finalidade deste trabalho ¢é obter elevada produtividade sem prejuizo do
rendimento, através dos resultados até o momento apresentados, verifica-se que ao otimizar-se a
temperatura dos reatores, estar-se-4 promovendo um incremento em ambas as respostas. Ja a
diminui¢o do tempo de residéncia e 0 aumento de Y promovem um ganho de produtividade com
a vantagem de ndo apresentarem maiores efeitos sobre o rendimento. O efeito de XR ¢é pequeno

em ambas respostas.

Em vista do acima exposto as varidveis escolhidas para realizar o planejamento fatorial

completo, que € apresentado no capitulo 6, a fim de se obter uma otimizagio do processo foram:

- Para o rendimento utilizou-se as temperaturas dos trés tltimos reatores por serem as de
maior importdncia e acrescentou-se a variavel Y para verificagdo se realmente nio haveria
prejuizos no rendimento com seu incremento, ja que isto leva a ganhos de produtividade. Ja para
a variavel XR, como seu incremento acarretou redu¢do de ambas respostas, sua inclusio na

analise foi para verificar se o valor utilizado atualmente nas usinas é o mais adequado.

- Para a produtividade utilizou-se 5 das 7 variaveis definidas como importantes. Foram
excluidas as temperaturas do terceiro e do quarto reatores. Isto se deveu ao fato de que ao se
otimizar as mesmas para o rendimento, o mesmo se dara para a produtividade visto que o sentido

do efeito é 0 mesmo.
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6 Estudo da Otimizacio do Processo Através da Metodologia de Anilise de Superficie de

Resposta

6.1 Introducio

O método de otimizagdo por analise de superficie de resposta tem como base 0 método de
planejamento fatorial, e consiste num grupo de técnicas usadas para o estudo empirico das
relagdes entre uma ou mais respostas medidas analiticamente (por exemplo, rendimento e
produtividade) e um niimero de variaveis de entrada que possam ser controladas. Segundo BOX

et alii (1978) estas técnicas sdo usadas para elucidar as seguintes questdes:

- como uma resposta € afetada sobre uma regido de interesse por um dado conjunto de

variaveis de entrada.

- Quais conjuntos de varidveis de entrada resultario num produto dentro das

especificagdes desejadas.

- quais os valores das variaveis de entrada que levardo ao melhor valor para uma resposta

especifica e como ¢€ a superficie de resposta proxima a este ponto.

E importante salientar que um estudo utilizando esta metodologia permite verificar a
influéncia de diversas variaveis, assim como otimiza-las. Isto € obtido com um niimero bem menor
de experimentos que através de metodologias convencionais (tentativa e erro), além de obter-se
uma analise mais adequada. Permite assim, explorar o processo numa faixa ampla e a um custo e

tempo menores.

Um fato a ser observado ¢ que a metodologia por anélise de superficie resposta é uma
Otima ferramenta, porém deve estar aliada ao conhecimento do processo, para uma avaliagdo

adequada dos resultados.

Para aplicar o método de analise de superficie de resposta € necessario primeiramente
programar ensaios através de um planejamento fatorial. Este método consiste em se selecionar um
numero fixo de niveis para cada um dos fatores ou variaveis de entrada conforme é feito no PB,
porém a faixa ndo necessita ser exatamente a mesma. Entiio executam-se experimentos com todas

as possiveis combina¢des. Como primeira etapa € usual um planejamento fatorial com 2 niveis
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(nivel -1 e nivel +1) para cada variavel. Assim para “g” varidveis envolvidas no estudo, o niimero
de experimentos que deve ser realizado para investigar todas as combinagdes possiveis ¢ igual a
2%, Para estimativa do erro experimental associada aos ensaios, sdo realizados 3 ensaios nas
condi¢3es correspondentes s intermediarias entre os 2 niveis atribuidos a cada varivel (nivel 0

ou Ponto Central).

Com os resultados obtidos do planejamento ¢ possivel calcular os efeitos principais e de
interagdo das varidveis sobre as respostas, determinar quais sio os efeitos mais significativos e
ajustar empiricamente um modelo linear ou de 12 ordem, correlacionando-se as variaveis e as

respostas.

Se 0 modelo de 1* ordem n3o apresentar uma boa correlagdo com os dados experimentais
¢ possivel complementar o planejamento fatorial inicial realizando-se mais 2 x g ensaios segundo
configuragdo “estrela ” (KHURI e CORNELL, citado por RODRIGUES, 1993), para obter um

modelo quadratico ou de 22 ordem.

Para obten¢do das respostas foi utilizado o mesmo programa em turbo pascal usado no

“screening design”, com pequenas modifica¢Ses, devido a diferenca de variaveis de entrada.

6.2 Resultados do Planejamento Fatorial Completo

Para o processo em estudo foi efetuado um planejamento fatorial completo com cinco
variaveis tanto para o rendimento quanto para a produtividade. Assim foram realizados 2° ensaios
para verificagio de um modelo linear e mais 10 ensaios distribuidos rotacionalmente (pontos

axiais) a uma disténcia o da condi¢do do ponto central, onde o € definido por:
a = 32¢ 6.1)
onde g € o niimero de variaveis independentes ou fatores.

Para o trabalho em questdo tem-se g = 3, a = 2,38, portanto para o modelo quadratico

sdo incluidos os niveis -2,38 e +2,38.

Na tabela 6.4 sdo apresentadas as faixas das variaveis utilizadas para otimizar o

rendimento e na tabela 6.5 as faixas para a produtividade.



Tabela 6.1: Faixa de valores para a temperatura (°C), Y e XR (g/1) usados para rendimento

T, T T, Y XR

nivel -1 32,3 [323 [323 |0,14 |816
nivel +1 357 357 [35,7 |036 |98.4
nivel 0 34,0 [340 [34,0 | 025 90,0

nivel -2,38 1 30,0 [30,0 |30,0 |0,00 |70,0

> 2

nivel +2,38 | 38,0 |38,0 [38,0 [0,50 |110,0

Tabela 6.2: Faixa de valores para os tempos de residéncia (h) e Y usados para produtividade

try tr, tr3 try Y

nivel -1 1,55 [ 1,55 | 1,55 | 1,55 {014
nivel +1 1,95 [ 1,95 | 1,95 {1,95 [0,36
nivel 0 L75 1,75 11,75 | 1,75 |0,25

2>

nivel -2,38 1,25 | 1,25 1,25 | 1,25 |{0,00

2 2

nivel +2,38 [2,25 [ 225 | 2,25 |2.25 |0.50

> 2

6.2.1 Rendimento

Definida as faixas das variaveis foi realizado primeiramente o planejamento fatorial
completo, tendo como resposta o rendimento. Para isto foram rodados 43 ensaios que estdo
apresentados na tabela 6.3. Trinta e dois ensaios correspondentes ao modelo linear (2°), mais 10

ensaios para completar o modelo quadratico e um ensaio no ponto central.

Para as simulagdes a temperatura do primeiro reator foi fixada em 34°C. Esta temperatura
esta dentro das condigdes operacionais das usinas, sendo que temperaturas inferiores a esta seria
dificil de controlar, pois grande parte da reagdo ocorre neste reator e esta ¢ uma reagdo

exotérmica. Além disso, o grande volume de meio de fermentagdo exigiria uma grande quantidade
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de trocadores de calor a placas. Os tempos de residéncia de cada reator foram fixados no ponto

central, ou seja, em 1,75 horas, totalizando 7 horas de fermentacdo.

Tabela 6.3: Ensaios utilizados no planejamento fatorial completo.

Ensaio

O 00 3 AN v s W N e
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Sﬁgcw\:o«uaun—o»ooo\nc«v.-hwn.—-ouooo\.mu.aun-—-o

43(C)

De posse dos resultados de rendimento para cada ensaio, utilizou-se o

“Statistica”

T2

-1.00
1,00
-1.00
1,00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1,00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1,00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-1.00
1.00
-2.38
2.38
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

T3

-1,00
-1.00
1.00
1.00
-1.00
-1.00
1.00
1,00
-1.00
-1,00
1,00
1.00
-1.00
-1.00
1.00
1.00
-1.00
-1.00
1.00
1.00
-1.00
-1,00
1.00
1.00
-1.00
-1.00
1.00
1,00
-1,00
-1.00
1.00
1.00
0.00
0.00
-2.38
2,38
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

T4

-1,00
-1.00
-1,00
-1.00
1,00
1.00
1.00
100
-1.00
-1.00
-1.00
-1.00
1.00
1.00
1,00
1,00
-1.00
-1.00
-1,00
-1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
-1.00
1,00
-1,00
-1,00
1.00
1.00
1.00
100
0.00
0.00
0.00
0.00
-2.38
2.38
0.00
0.00
0.00
0,00
0,00

Y

-1.00
-1,00
-1.00
-1,00
-1.00
-1,00
-1,00
-1,00
1,00
1,00
1,00
1.00
1.00
1.00
1,00
1.00
-1.00
-1,00
-1.00
-1,00
-1,00
-1.00
-1,00
-1.00
1,00
1.00
1.00
1,00
1.00
1.00
1.00
1.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
-2,38
238
0.00
0.00
0.00

-1,00
-1,00
-1.00
-1.00
-1.00
-1,00
-1,00
-1,00
-1,00
-1,00
-1,00
-1,00
-1,00
-1,00
-1,00
-1.00
1,00
1,00
1,00
1,00
1,00
1,00
1,00
1.00
1.00
1,00
1.00
1,00
1,00
1,00
1,00
1,00
0.00
0,00
0.00
0.00
0.00
0,00
0.00
0.00
-2.38
2,38
0.00

REND

86,71
86.29
85,92
85.01
85.84
84.60
83.63
81.62
86.54
86,04
85.60
84.60
85.30
83.89
82,68
80.97
86.55
85.98
85.45
84.31
85.17
83.56
82.35
80.16
86.32
85.65
84.95
83.74
84.45
82.74
81.29
79.19
86.05
82.94
86.40
81.60
86.36
80.46
85.54
84.45
85,51
83.53
84,92

“Software”

(versdo 5.0) para obter os efeitos das varidveis, os coeficientes de regressio do
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modelo quadratico, a analise da varidncia do modelo e as superficies de resposta através do qual

foi feita a otimizagdo do processo.

Na tabela 6.4 s3o apresentados os efeitos principais de cada varidvel e os de interacdo

sobre o rendimento.

Tabela 6.4: Estimativa dos efeitos no rendimento

Varnidvel | Estimativa Efeitos
T, -1,28
T: -2,14
T, -2,64
Y -0,58
XR -0,84
T,eT; |-0,26
T.e T, -0,47
T,eY -0,01
TeXR |-0,12
T:eTy |-0,82
T:eY -0,10
T:eXR |-0,24
TieY -0,23
Tie XR |-0,37
YeXR |-0,08

Os cinco primeiros efeitos da tabela acima correspondem aos efeitos principais das
variaveis, que correspondem a média dos efeitos na resposta devido a mudanca da variavel da
faixa -1 para +1. Isto significa, por exemplo, que se T passar de 32,3°C para 35,7°C, a resposta,

no caso o rendimento, cai em média 1,28%. A mesma avaliagdo pode ser feita para as demais

variaveis,

Os efeitos principais confirmam os resultados do Plackett-Burman, onde as temperaturas

dos trés reatores finais s0 as variaveis mais importantes para analise do rendimento.
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Sendo o principio do planejamento fatorial uma analise multivaridvel, se existir interacio
entre elas, serd possivel a sua quantificacdo. Isto significa que ao variar, por exemplo, a
temperatura de -1 para +1, a mudanga na resposta pode ndo ser a mesma dependendo assim da
variagdo dos outros fatores. No estudo em questdo, isto pode ser verificado através dos efeitos de
interagdo, que sio os dez ltimos apresentados na tabela 6.4. Salienta-se que o efeito de interag¢@o

envolvendo as temperaturas T; e T, é tdo importante quanto o efeito principal de Y.

A importéncia do efeito da temperatura na fermentagao alcodlica ja havia sido verificada
por ANDRIETTA (1994), que ao estudar a sensibilidade de alguns pardmetros do processo
constatou que a temperatura de entrada do fluido de resfriamento era o que tinha maior influéncia
sobre o rendimento. Isto, segundo o autor, porque a cinética do processo ¢ bastante sensivel a
variagdo da temperatura de operagdo e qualquer varia¢&o na temperatura de entrada da agua de

resfriamento causa uma grande variagio na temperatura de operacio.
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Na tabela 6.5 encontram-se os coeficientes de regressdo para o modelo quadratico. E

importante salientar que os parametros obtidos s3o para o modelo descodificado (real).

Tabela 6.5: Coeficientes de regressdo para o modelo quadratico

Varia. Cocf.Regress Ermro valor 1(22) p -95,% Lim Conf  +95,% Lim Conf
Padrio
Med/Inters. -462,136 25,84083 -17,8839 ,000000 515,727 408,545
(HT2 (L) 6,137 ,54350 11,2918 ,000000 5,010 7.264
T -027 ,00683 -3,8967 ,000776 -041 -012
T3 (L) 10,472 ,54350 19,2679 ,000000 9,345 11,599
T (Q -058 00683 -8,4231 ,000000 -072 -043
3)T4 (L) 14,580 ,54350 26,8261 ,600000 13,453 15,707
T4 (Q -094 ,00683 -13,8182 ,000000 -,109 -,080
@Y L 31,945 5,27776 6,0527 ,000004 20,999 42,890
Y (Q 1,127 1,74941 6445 ,525931 -2,501 4,756
GXR (L) 1,008 08173 12,3332 ,000000 ,839 1,178
XR -,001 ,00027 -3,6580 ,001384 -,002 -,000
1L by 2L -,045 ,00546 -8,1962 ,000000 -056 -033
ILby3L -082 ,00546 -14,9669 ,000000 -,093 -070
1L by 4L -037 ,08441 -4355 667411 -212 ,138
1L by 5L -,004 ,00111 -3,9595 ,000666 -,007 -,002
2L by 3L -142 ,00546 26,0535 ,000000 -154 -131
2L by 4L -277 ,08441 -3,2864 ,003369 -452 -102
2L by 5L -,008 ,00111 -7,5230 ,000000 -011 -,006
3Lby4L -608 ,08441 -7,2063 ,000000 -783 -433
3LbySL -013 00111 -11,6013 ,000000 -015 -011
4L by 5L -041 01708 -2,3757 026650 -076 -005
onde;

L € o coeficiente do termo linear e Q é o coeficiente do termo quadratico

Os valores em vermelho sdo os dados estatisticamente significativos, observe-se que Y
quadratico e T, x Y podem ser eliminados do modelo. O valor do erro esta muito elevado frente

ao coeficiente de regressio.
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O modelo obtido com o planejamento foi de 2° ordem e segue a equagdo genérica abaixo:

s 5 4 s
Z = b0+Zbiyi+Zbﬁyi2+ZZ binin (6.2)
i=1 i=1

i=1 j=2
onde:
Z € aresposta, by, b; b; e by s3o os coeficientes do modelo e yi € yj s80 as variaveis.

O modelo final obtido pela regressio e que correlaciona o rendimento em fungdo de T2
T3, T4, Y e XR € 0 que segue:

>

Rend = -462,136+6,137.7, - 0,027.7} +10,472.T; - 0,058. T2
+14,58.7, -0,094.7;" +31,945.Y +1,008. XR - 0,001. XR* — 0,045, T. ©63)
1,-0,082.7,.T, -0,004.7, XR~ 0,142.7;.T, -0277.T,.¥ - 0,008.

I, XR-0,608.7,.Y - 0,013.7,. XR - 0,041.Y. XR

Para avaliagio do desempenho do modelo, conforme colocado por BARROS-NETO er
alii (1995), inicialmente analisa-se os desvios das observagdes com respeito a média global. Isto

pode ser feito pela Soma Quadratica Total (SQr),expresso conforme segue:

SQ; = D (valor obs- valor medio)? (6.4)

SQr compreende a soma quadratica devido a regressdo (SQg) e devido ao residuo (Sq;).

Estes resultados e mais alguns encontram-se na tabela denominada Tabela de Analise de Variancia
ou ANOVA (tabela 6.6).

A percentagem de variacdo explicada é dada por:

SQx

% de variagdo explicada = =<k (6.5)
T

No modelo em estudo obteve-se um valor de % de variacdo explicada igual a 0,99892.

A previsdo adequada do modelo pode ser melhor visualizada pela figura 6.1, onde sio
apresentados os valores observados versus os previstos. Como pode ser verificado ndo existem

regies onde o modelo nio seja aplicado. Todos os pontos observados encontram-se praticamente
sobre a reta dos previstos
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Valores Observados vs Previstos
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Figura 6.1: Valores observados versus previstos

Tabela 6.6: Tabela ANOVA para o Rendimento

Fonte de Soma Graus de Média Teste F
Variagdo Quadratica Liberdade Quadratica

Regressao 162,845 20 (j-1) 8,0951 1015,69
Residuos 0,1754 22 (s+) 0,00797

Total 163,0204

% de variagdo explicada = 99,892

Fo.99.20,22 = 2,83

De modo a verificar se o modelo explica uma quantidade significativa da variagdo nos
dados experimentais ou de simulagdo, pode-se utilizar o teste F de significdncia. Para isto,
compara-se os valores de F estimados a partir dos dados experimentais com o valor tabelado de
uma distribuigdo de frequéncia de referéncia F; -1+ O fundamento do teste consiste em verificar
se a hipotese nula é valida, ou seja, se as modificages introduzidas nas condigdes experimentais
ndo tiveram nenhum efeito nos resultados obtidos e as variagdes nos valores destes resultados

foram exclusivamente a fatores aleatérios. O teste F pode ser expresso segundo a equagdo abaixo:
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Teste F =

MQy
M

- (6.6)

onde:

MQr € a média quadratica da regressio
MQ; € a média quadratica do residuo

j € o numero de pardmetros do modelo

s € 0 nimero total de observacdes (ensaios)
3 nivel de significincia

Como o valor tabelado de F para 99% de confianga foi de 2,83, bem inferior ao valor
obtido com o modelo, a hipétese nula ¢ rejeitada ao nivel 8 de significncia, e pode-se afirmar que

a quantidade de variagdo devido ao modelo é significativamente maior que a variagdo ndo

explicada, e 0 modelo ¢ considerado valido.

Assim, sendo o modelo quadratico valido, é possivel gerar as superficies de resposta para
todas as combinagdes possiveis de variaveis, totalizando 10 figuras que serdo analisadas para

definir as faixas 6timas de operagio para otimizagio do rendimento do processo.

Em todas as superficies, as variaveis que ndo estio plotadas sdo fixadas no ponto central.
E relevante ressaltar que o rendimento maximo que pode ser atingido ¢ de 87,08%, conforme ja

esclarecido no capitulo 3.

As figuras 6.2 a, b, ¢ e d apresentam as superficies de resposta para o rendimento em

funciode T, e T;, T, e Ty, ToeYeTs e XR, respectivamente.

Observando-se o grafico T, vs T verifica-se que quanto menores s3o as temperaturas
maior € o rendimento. A resposta € mais sensivel a variagdes de T quando T, é elevado e em
menor intensidade quando T, € baixo, e o inverso também ocorre, ou seja, quando T € elevado o
rendimento torna-se mais sensivel a variagdes de T, do que quando T; é baixo. Quando T: esta
entre 30 - 31°C, o rendimento ndo € inferior a 85,5%, para toda a faixa de T,. Se porém T, for
baixo, ao redor de 30-31°C, e T; variar de 30 2 38°C o rendimento pode cair para 83,5%. Logo,

se ha necessidade de uma temperatura ser fixada em valor baixo & melhor que seja T;. E



interessante portanto trabalhar com baixas temperaturas no reator 3, ao redor de 30°C e assim é

possivel manter o reator 2 em 32°C, sem prejuizos para o rendimento.

No gréfico T, vs T, verifica-se 0 mesmo comportamento do anterior. Se mantido T4 em
30°C, ndo ocorre queda do rendimento, independente da temperatura de T». Saliente-se que isto é
importante, pois o controle de T4 é mais facil que de T, visto que no ultimo reator a quantidade
de calor liberado pela reagéo exotérmica é bem menor que no segundo reator devido a conversio
de substrato em etanol ja ser menor. Se por outro lado, T, estivesse em 30°C e T, variasse até
38°C o rendimento pode cair para 83,5%. Uma situagdo critica € T4 a elevadas temperaturas

(38°C), pois qualquer que seja T, o rendimento estara prejudicado.

Analisando T, vs Y constata-se que em qualquer temperatura fixada o rendimento ndo ir4
variar mais do que 1% ao longo de toda faixa de Y. Isto confirma o resultado obtido com o
Plackett Burman, ou seja, a alimentagdo de mosto no segundo reator n3o tem grande influéncia
no rendimento. No entanto, se for verificada a influéncia da temperatura, ver-se-4 que para um

valor fixo de Y, ao variar T, de 30 para 38°C, o rendimento pode cair de 3 a 4%.

A analise da figura 6.2 ¢) (T, vs XR) mostra que o aumento na concentra¢ido de células
provoca uma redugdo no rendimento quando T, é elevado, se T, for baixo 30-32°C, XR
praticamente ndo influi no rendimento. Caso a temperatura T, esteja ao redor de 32°C, XR

podera variar de 70 até 90g/l sem perdas no rendimento.

Asfigura 6.2 e, f, g e h contém as superficies de resposta do rendimento em fungdo de T:

eT, ToeY, TseXR, Tye Y, respectivamente.

No grafico de rendimento em fungdo de T; e T4 tem-se uma ampla faixa onde o
rendimento ¢ elevado, quando Ts e T, encontram-se entre 30 € 33°C. Se no entanto Tz ou T, for

elevado (38°C) o rendimento sera bem mais sensivel as varia¢Ses de temperaturas da outra dorna.

Através da figura 6.2 f) (Ts vs Y) verifica-se que a distribui¢do de alimentagdo de mosto
entre a primeira e a segunda domna de fermentacdo nio influi no rendimento. Qualquer que seja a
faixa de temperatura usada, ao variar-se Y o rendimento € praticamente constante. O responsavel

pelo decréscimo do rendimento é o aumento da temperatura T;, independentemente da
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distribui¢do de alimentag3o entre o primeiro e o segundo reator.

A anilise de T3 vs XR mostra que trabalhando-se com baixas temperaturas no terceiro
reator, na ordem de 30-31°C, XR pode variar ao longo de toda faixa sem prejuizos do
rendimento. No entanto, a medida que aumenta Tz o rendimento cai mais acentuadamente a

valores de XR altos e mais suavemente para valores de XR entre 70 a 90 g/l

O gréafico de Ty vs Y mostra novamente que Y praticamente nio influi na resposta,
confirmando as observa¢des anteriores. Portanto é vantagem como j& salientado, a nivel de

produtividade, poder trabalhar com o valor de Y elevado.

As figuras 6.2 i e j apresentam as superficies de resposta do rendimento em fun¢io de T, e
XReYeXR.

Como observa-se em T, vs XR, para baixas temperaturas tem-se praticamente 0 mesmo
rendimento qualquer que seja o valor de XR. Existe uma pequena tendéncia para maiores
rendimentos quando o valor de XR é menor. Se no entanto T, for elevado, o rendimento é mais

sensivel as mudangas de XR, caindo a medida que este aumenta.

No grafico de Y vs XR pode verificar-se que ao trabalhar com baixos valores de XR, o
valor de Y ndo ira influenciar em mais do que 1% no rendimento. A utilizagdo de XR na ordem de

70 a 90 g/1 € um valor adequado.

A partir das superficies de resposta € possivel analisar o comportamento do processo,
definir faixas de operagdo que levam ao maximo de rendimento, verificar condigdes criticas ou de
restrides do processo que indicam uma necessidade de controle operacional (temperatura das

dornas). Assim, para o processo em questio pode-se estabelecer os seguintes parimetros:

- A temperatura do primeiro reator em 34°C seria adequada. Como esta variavel nio influi
grandemente no rendimento € preferivel manté-la ndo muito baixa, pois a maior parte da reacdo

ocorre no primeiro reator, sendo mais oneroso seu controle a baixa temperatura.

- A temperatura do segundo reator deveria estar em 30°C, pois quanto menor, maior o
rendimento. Porém, o efeito de T, ndo é tdo grande quanto o de T; e Ty, podendo-se assim eleva-
la para 32°C sem prejuizos para o rendimento, o que beneficia a nivel de controle de processo, ja

que no 2° reator ainda tem-se boa liberagio de calor.

68



TR A
TEND

mmmmmmmmmmm

RRBo58388%

RRERCOONENR

)

(h

SEEEEEEEEER

FRRBoEE83886

NRERCCCNENN

()

RERRERRRRE

kRR8-E8388%H

L[| (R ] ]

Figura 6.2: Superficies de resposta do rendimento em fungéo de
e)T;eTy, ) T;eY,g)T;e XReh) Tye Y

69



=

s
SR_REETD

. 77,500
Il 78,500
Bl 79,500
B 80,500
[ 81,500
[ 82,500
[ 83,500
[ 84,500
Il 85,500 S
B 86,500 7T
B above M

HADIDY

Bl 77,500
R 78,500
Bl 79,500
I 80,500
[ 81,500
[ 82,500
[ 83,500
Il 84,500
B 85,500
I 86,500
Il above

Figura 6.2: superficies de resposta do rendimento em fungédo de
)T,eXRej)YeXR

70



- A temperatura do terceiro e do quarto reator devem estar no limite inferior da faixa, pois
530 as variaveis que mais influem, j4 que nestes reatores a concentragio de etanol € mais elevada.
A vantagem é que decresce a taxa de reagdo nos reatores finais sendo mais ficil o controle de
temperatura diminuindo a 4rea de trocador de calor. A necessidade de manter estes reatores com
baixas temperaturas vem de encontro aos estudos de SA-CORREIA & VAN-UDEN (1986),

onde com o incremento de temperatura o etanol estaria potencializando a morte térmica.

- O valor de Y para manter o rendimento elevado deve ser baixo, ao redor de 0,1. Porém
praticamente ndo ocorrem redugdes trabalhando-se com valores de Y maiores, o que justifica um

valor na ordem de 0,5, devido aos ganhos na produtividade como veremos no item 6.2.2.

- O valor de XR deve estar entre 70 e 90 g/l, porém como atualmente utiliza-se nas usinas
90 g/l, conforme colocado por ANDRIETTA (1994), devido ao desempenho das unidades
separadoras e & quantidade de agua adicionada na unidade de tratamento acido, este valor sera

mantido.

Para confirmar a anilise feita nas superficies com respeito a Y e XR_ foram feitas

primeiramente algumas simulagdes paraY =0,1eY = 0,5 nas condicdes abaixo:

T;=34°C, T, =32°C, T; = 30°C, T, = 30°C e XR = 90 g/l

Para Y = 0,1, obteve-se:
Rendimento: 86,95%
Produtividade: 8,14 g/1.h.
ParaY = 0,5, obteve-se:
Rendimento: 86,85%
Produtividade: 8,75 g/L.h.

A diferenga no rendimento € praticamente desprezivel. Ja para a produtividade ocorre um
aumento de 7,5% com respeito ao valor inicial. Isto mostra que ndo héd problemas em se utilizar

valores de Y elevados.
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A outra variavel avaliada foi a concentragio de células. Novamente realizou-se duas
simulagSes onde as temperaturas foram as mesmas usadas anteriormente e Y = 0,1, sendo que XR

em um teste foi de 80 g/l e no outro foi de 90 g/l.

Para XR = 80 g/l, obteve-se:
Rendimento: 86,97%

Produtividade: 8,14 g/L.h.

Para XR = 90 g/l, obteve-se:
Rendimento: 86,95%
Produtividade: 8,14 g/L.h.

Aqui novamente as diferengas sdo despreziveis, tanto para o rendimento quanto para a
produtividade, o que justifica utilizar XR em 90 g/, ja que este ¢ o valor aplicado pelas usinas

atualmente, como comentado anteriormente.

A titulo de ilustrago, havendo estabelecido os valores de trabalho do processo foi feito
um comparativo dos resultados através do modelo obtido pelo planejamento fatorial, ou seja
rendimento em fungdo das variaveis (eq. 6.3) e da simulag@o, cujo modelo matematico foi obtido

através dos balangos de massa e equagdes cinéticas.
Os valores utilizados para as variaveis foram:

T,=34°C, T, =32°C, T: =30°C, T; = 30°C, Y = 0,5 e XR = 90 g/l

Pelo modelo probabilistico o rendimento é igual a 86,89%

Pela modelo deterministico o rendimento é igual a 86,85%
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A concordancia dos valores estd muito boa, o que era esperado em fungdo do alto

percentual de variagdo explicada do modelo.

6.2.2 Produtividade

Apos o estudo feito com o rendimento partiu-se para a otimizago da produtividade. Para
tanto, foi realizado um trabalho similar ao rendimento. Para o planejamento fatorial completo foi
utilizada a mesma sequéncia de ensaios apresentados na tabela 6.3, sendo que agora as variaveis
foram os tempos de residéncia de cada reator e a alimentagdio de mosto entre o primeiro e o
segundo reator e a resposta foi a produtividade. As faixas de valores utilizadas para as variaveis
s30 apresentadas na tabela 6.2. As demais variaveis foram fixadas nos valores estabelecidos para

otimiza¢do do rendimento, ou seja T a2 32°C, Ts a 30°C, T4 2 30°C e XR a2 90 kg/m’.

As respostas de produtividade obtidas para o planejamento estio apresentadas na
tabela 6.7

Tabela 6.7: Valores de produtividade do planejamento fatorial completo.

Ensaio | Prod (g/1.h.) Ensaio | Prod (g/1.h)
1 9.24 22 8,60
2 8,73 23 8,47
3 8,68 24 8,10
4 8,22 25 9.01
5 8,68 26 8.59
6 8,22 27 8,47
7 8,17 28 8,10
8 7,77 29 8,47
9 8,67 30 8,10
10 8,22 31 7.99
11 8,17 32 7.66
12 7,77 33 8,90
13 8,17 34 7.88
14 7,77 35 9,02
15 7,73 36 7,78
16 7.36 37 9.02
17 9,62 38 7,78
18 9,15 39 9,03
19 9,01 40 7,78
20 8.59 41 8,00
21 9.01 42 8,75
43(C) 8,36
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Utilizando-se o “Software Statistica” obteve-se os efeitos de cada varigvel, os coeficientes
de regressdo do modelo quadratico, a anélise da variancia do modelo e as superficies de resposta

para a produtividade.
Na tabela 6.8 sdo apresentados os efeitos principais sobre a produtividade.

Tabela 6.8: Estimativa dos efeitos principais e de interagdo sobre a produtividade

Variavel | Efeito | Variavel | Efeito | Variavel | Efeito
tr -0,41 tr) e try 0,02 trpetrs 0,03
tr, -0,50 try e trs 0,02 theY -0,02
trs -0,50 |[trietr, 0,02 trs e try 0,03
try -0,50 [trjeY 0,02 trseY -0,02
Y 0,34 tro etr; 0,03 tryeY -0,02

Os resultados estdo em acordo com aqueles obtidos no PB, onde os efeitos principais dos

tempos de residéncias s3o similares e 0 de Y, apesar de ser menor ndo pode ser desprezado.

Na tabela 6.9 sio apresentados os coeficientes de regressdo do modelo quadratico. Os

valores em vermelho sdo os dados estatisticamente significativos.
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Tabela 6.9: Coeficientes de regressio do modelo quadratico

Variav.

Med/Inter.

(OTR1 (L)

TRl (Q

TR2 (L)

TR2 (Q

G)TR3 (L)

TR3 (Q

#TR4 (L)

TR4 (Q)

Y @O

Y @

ILby 2L

1L by 3L

1L by 4L

1L by 5L

2L by 3L

2L by 4L

2L by 5L

3L by 4L

3L by 5L

4L by 5L

Coef.
Regres

23,85287

-3.09411

, 11133

-3,44955

15133

-3.45440

, 15133

-3,58639

17133

3,05392

,21206

,28906

,30469

,30469

41193

,35156

.38281

-.46875

,36719

-,44034

-,44034

Erro
Padrio

315650

111736

,024845

111736

,024845

111736

,024845

, 111736

,024845

.153998

,100077

,022858

,022858

022858

041561

,022858

,022858

041561

,022858

,041561

,041561

valor t(22)

75,5675

-27,6913

4,4810

30,8724

6,0910

-30,9158

6,0910

-32,0971

6,8960

19,8310

2.1190

12,6458

13,3294

13,3294

9,9116

15,3801

16,7472

-11,2787

16,0636

-10,5952

-10,5952

75

p

,000000

000000

,000186

.000000

,000004

000000

,000004

000000

,000001

000000

,045618

000000

,000000

000000

,000000

000000

,000000

000000

,000000

,000000

,000000

-95% Lim..Conf.

23,19825

-3,32584

,05980

-3,68127

,09980

-3,68613

,09980

-3,81812

, 11980

2,73455

,00451

,24166

,25728

25728

,32574

,30416

,33541

-,55494

, 31978

-,52653

~.52653

+95% Lim..Conf

2450748

-2,86239

,16285

-3,21782

,20285

-3,22268

,20285

-3,35467

22285

3,37329

,41961

,33647

,35209

,35209

49812

,39897

43022

-.38256

,41459

-,35415

-35415



A percentagem de variag3o explicada obtida foi 99, 995%

O modelo final obtido segue a equagio (6.7) e correlaciona a produtividade com o tempo
de residéncia de cada reator e a alimentacdo de mosto entre o primeiro e o segundo reator,

conforme apresentado abaixo:

Prod = 23,85287-3,00411.tr, +0,11133.tr — 3,44955.tr,
+0,15133.tr; —3,4544.1r, +0,15133.1r7 - 3,58639.tr, + 0,17133.1r?

+3,05392.Y ++0,21206.Y” +0,28906.1r,.tr, +0,30469.1r,.tr, (6.7)
+0,30469.15,.tr, +0,41193.15,.Y +0,35156.1r, tr, + 0,38281.1r,..tr,
—0,46875.1r,. Y +0,36719.tr,.tr, — 0,44034.tr, Y — 0,440341r,. Y

A analise de varidncia para o modelo encontra-se na tabela 6.10.

Tabela 6.10: Tabela ANOVA para a produtividade

Fonte de Soma Graus de Meédia Teste F
Variagio Quadratica Liberdade Quadratica

Regressdo 11,42037 20 0,5711 21151,85
Residuos 0,00059 22 0,000027

Total 11,42096

% de variagdo explicada = 99,995

Fo.90.20.22 = 2,83

O valor tabelado de F ¢ o mesmo apresentado para a analise do rendimento, visto que j e s
sdo idénticos. Logo para 99% de confianga F € de 2,83, bem inferior ao calculado (21151,85),

assim pode-se considerar o modelo perfeitamente adequado.

Para definir as condi¢des 6timas de trabalho, de modo a se obter alta produtividade sem
perdas do rendimento, foram construidas as superficies de resposta tanto para a produtividade
como para o rendimento em fung¢do dos tempos de residéncia de cada reator e da distribuigdo de
alimentaco do mosto entre a primeira e a segunda dorna de fermentagdo. A importancia de se ter
as superficies de ambas as respostas ¢ que as mesmas fornecem uma idéia se as modificag¢Ges

feitas para otimizar a produtividade conduzirio ou ndo a prejuizos no rendimento.
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Para a analise das superficies de resposta foram realizadas todas as possiveis combinagdes

entre as 5 variaveis distribuidas como segue apresentado na tabela 6.11:

Tabela 6.11: Lista de figuras das superficies de resposta para otimiza¢do da produtividade

Variaveis | Produtividade | Rendimento
try X try Figura 6.3 (a) | Figura 6.3 (b)
trs X try Figura 6.3 (c) | Figura 6.3 (d)
try X try Figura 6.3 (¢) | Figura 6.3 (f)
Y xtr Figura 6.3 (g) | Figura 6.3 (h)
tr3 X tr, Figura 6.3 (i) | Figura 6.3 (j)
traxtr; | Figura6.3 (k) | Figura 6.3 (l)
Yxtr, | Figura6.3 (m) | Figura 6.3 (n)
traxtrs | Figura 6.3 (o) | Figura 6.3 (p)
Y xtry Figura 6.3 (q) | Figura 6.3 (r)
Y xtry Figura 6.3 (s) | Figura 6.3 ()

Como pode ser observado na figura 6.3 a) para menores tempos de residéncia, tanto do
primeiro como do segundo reator, ocorre um incremento da produtividade. Quando ambos
tempos de residéncia sdo de 1,25h a produtividade pode ficar acima de 9,4 g/l.h. Se por outro
lado ocorrer uma elevagio para 2,25h, na primeira € na segunda dorna, a produtividade caira
para 7,57g/Lh, o que corresponde a uma redugio de aproximadamente 25%. Quando observa-se
o efeito da variagio dos tempos de residéncia sobre o rendimento (figura 6.3 b) constata-se que
praticamente ndo ocorre mudanca desta resposta, como pode ser verificado pela superficie
praticamente plana. Quando os tempos de residéncia sdo de 1,25h o rendimento é de 86,8%, ao
passarem para 2,25h o rendimento vai para acima de 86,9% (0 méximo € de 87,08%). Um ganho

muito pequeno frente as perdas que se tem de produtividade quando eleva-se o tempo de

residéncia.

Ao analisar-se a figura 6.3 c) e d) observa-se que 0 comportamento € praticamente

idéntico as figuras 6.3 a) e b). Uma diminui¢do dos tempos de residéncia do primeiro e do terceiro
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reatores conduz a elevados ganhos de produtividade, sem praticamente reduzir o rendimento.
Novamente poderia ter-se os dois reatores (12 e 3% com tempos de residéncia de 1,25h, isto

levaria a uma produtividade de 9,44 g/l.h e um rendimento elevado de 86,8%.

As figuras 6.3 e) e f) apresentam as variagdes na produtividade e no rendimento,
respectivamente, quando se varia o tempo de residéncia do primeiro e do quarto reatores.
Qualquer que seja o tempo de residéncia dos reatores o rendimento nio fica abaixo de 86,9%.
Como ja salientado anteriormente, neste caso é vantagem manté-los em 1,25h, pois isto conduz a

elevada produtividade.

Analisando-se a figura 6.3 g) (Y vs tr;) verifica-se que a variavel Y tem um efeito positivo
sobre a produtividade, ou seja, a medida que mais mosto é alimentado no segundo reator a
produtividade aumenta. A regido onde Y ¢ igual a 0,5 e tr; é de 1,25h fornece a maior
produtividade, no valor de 9,09 g/L.h. Este efeito da variavel Y ja havia sido verificado no capitulo
5, através do “screening design”. Novamente constata-se que ao varrer t(;da faixa de valores de Y
e de tr;, ndo ocorrem quase variagdes do rendimento (figura 6.3 h), podendo-se assim optar pela
faixa de valores mais apropriadas para a produtividade, que ja foram colocadas anteriormente
(Y=0,5 e tr;=1,25).

Como pode ser observado nas demais figuras, seja variando o tempo de residéncia dos
reatores ou a distribuigdo de alimentagio de mosto entre o primeiro e o segundo reator, o
comportamento obtido € muito proximo aos anteriores, j4 discutidos. Todos os graficos tendo
como resposta a produtividade apresentam o mesmo comportamento, ou seja, a produtividade
tem um grande incremento ao ocorrer uma redugdo do tempo de residéncia e no caso da variavel
Y, a maior produtividade se da quando Y ¢ igual a 0,5. Em todos os graficos a variagdo da pior
situagdo (tempos de residéncia na ordem de 2,25) para a melhor (1,25) leva a um incremento de

no minimo 1,464 g/L.h na produtividade, o que representa aproximadamente 20% com respeito ao

menor valor.,

Se, por outro lado, for avaliado o rendimento, ver-se-a que a variagio ¢ muito baixa,
quase independente do tempo de residéncia, ou seja, baixos tempos de residéncia ndo conduziriam
a rendimentos inferiores a 86,8%. Para Y a situagdo é a mesma, com valores de Y elevados (0,5)
ou baixos (0-0,1), o rendimento é praticamente o mesmo. E importante, no entanto, salientar que

em cada grafico somente duas variaveis estdo variando e as demais estio fixas. Isto significa que
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se levarmos todas as varidveis para a situagio mais positiva a produtividade, a perda no

rendimento pode ser um pouco maior.

Para verificar qual seria o resultado de um ensaio onde todos os tempos de residéncia
fossem de 1,25h e o valor de Y igual a 0,5, que corresponde a melhor situagdo para a
produtividade, foi realizada uma simulagio com estes pardmetros, mantendo os valores de

temperatura e XR nos pontos definidos na avaliagio anterior (item 6.2. 1) para o rendimento.
Obteve-se com este ensaio:
Produtividade: 12,06 g/1.h.
Rendimento: 86,28%

Se for feito um comparativo entre este ensaio e outro ja apresentado, onde Y = 0,1, os
tempos de residéncia no ponto central e mantendo as demais condigdes, ocorreu um incremento
de 3,92 g/L.h. na produtividade, o que corresponde a 48,16%, e uma redugio de apenas 0,67% no
rendimento. Se comparado com o rendimento maximo possivel de ser obtido (87,08%) a reducio
foi de 0,8%.

ANDRIETTA (1994) obteve, apos estabelecido o processo e otimizar a distribui¢do do
volume total para cada estagio, uma produtividade de 7,936 g/l.h e uma conversio de 99,3%. Na
otimiza¢3o realizada neste trabalho, utilizando o0 mesmo “design” de ANDRIETTA, a conversio

obtida foi praticamente a mesma (99,1%), porém a produtividade foi 52% superior.

Como resultado da otimizagio da produtividade o volume do primeiro, segundo, terceiro
€ quarto reatores, em relagdo ao volume total, ficou em 17,8%, 27,4%, 27,4% e 27,4%,

respectivamente. O volume total foi de 651,8 m® e o valor de Y de 0,5.
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7 Conclusoes

O modelo matematico desenvolvido através de balangos de massa e equagdes cinéticas
forneceu importantes informagdes sobre o comportamento do processo no estado estacionario e
dindmico. A utilizagdio de um modelo matematico intrinseco permite trabalhar com alta
concentragdo celular, ou estudar sua variagio dentro de amplas faixas. Além disto é uma

ferramenta para a selegdo de variaveis importantes ao processo, bem como otimizagio do mesmo.

A metodologia baseada na teoria de PLACKETT-BURMAN (1946) foi muito importante
para estabelecer previamente as varidveis mais relevantes para a otimizagio do rendimento e
produtividade do processo. As variaveis de maior influéncia no rendimento foram as temperaturas
das 3 ultimas dornas e para a produtividade as temperaturas das duas tltimas dornas, os quatro
tempos de residéncia e a distribuicdo de alimentagdo do mosto entre a primeira e a segunda dorna
de fermentagdo. Tanto o rendimento como a produtividade sio afetados negativamente pelo
incremento de temperatura. O aumento do tempo de residéncia nas dornas provoca também uma
diminui¢do da produtividade, porém o incremento de alimentagio de mosto ao segundo reator

afeta positivamente a produtividade.

O método de planejamento experimental fatorial e analise de superficie de resposta
mostrou-se util na otimizagio do processo. Através dele estabeleceu-se as condicdes de operagio
para obter elevada produtividade sem prejuizos do rendimento. Trabalhando-se com temperatura
da primeira dorna em 34°C, na segunda de 32°C, na terceira e na quarta de 30°C, com uma
distribui¢do de alimentagdo de mosto de 50% entre a primeira ¢ a segunda dorna, com uma
concentragdo de células no reciclo de 90 kg/m® e com tempos de residéncia de cada reator de
1,25h (totalizando 5 horas) obtem-se um rendimento de 86,28% (99,1% de conversdo) e uma
produtividade de 12,06 g/l.h, 0 que corresponde a um ganho de 48,16% em relagdo ao processo
ndo otimizado para esta resposta. Além de se estabelecer as condicbes otimas de operacdo €
possivel também prever as respostas em termos de rendimento e produtividade frente a alguma
perturbagdo no sistema. Isto é muito interessante ndo s6 para melhorar o conhecimento do
processo, prevendo o que pode ocorrer, como também para fornecer informagSes muito uteis a

trabalhos futuros como estratégia de controle operacional.
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8 Sugestdes para Trabalhos Futuros

- Devido as controvérsias sobre a concentragdo de etanol intracelular € importante realizar
um estudo mais sistematico deste pardmetro ao longo das diferentes dornas, para que o mesmo
possa ser utilizado com mais seguranga num estudo anilogo ao que foi desenvolvido neste

trabaiho.

- Usar a metodologia estabelecida neste trabalho com os expoentes dos termos de inibigio
pelo etanol e pelas células, bem como a concentragdo maxima de células, uma vez que eles
tenham sido obtidos experimentalmente nas mesmas condi¢des de tipo de substrato, cepa do
microrganismo e faixa de temperatura de trabalho que foram usadas na determinacdo dos demais

pardmetros cinéticos (K, Mmax, Ka, Pmax).

- Avaliar a influéncia da distribui¢do de alimentagdo do mosto entre o primeiro, o segundo

€ O terceiro reator.
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