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"A principal missfio do homem em sua vida ¢ dar a luz a si mesmo, é
tornar-se aquilo que é potencialmente®
(E. Fromm)



"Existem dois alvos na vida: primeiro, conseguir; e, depois, gozar o gue
se desejou. Somente os mais sabios é que atingem o segundo."
{Logan P. Smith)
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RESUMO

Um sisterna especialista é o nome dado a um "software” de computador que
tem como objetive suprir a necessidade de especialistas humanos em determinadas
areas de conhecimenio, gmulando o raciocinio do homem e visando dar solugdes a

problemas bem especificos.

Neste trabatho for desenvolvido um sistema gspecialista para o "design” de
unidades industriais de produglo de alcool, utilizando o shell PcPlus da Texas
instruments, O sistema € baseado em regras, cuja base de conhecimento  foi
estruturada a partir da experiéneia acumulada de especialistas da srea ¢ com dados
vindos de laboratorio e plantas industriats, O sistema utiliza ainda dados de sirmulag8o
emn computador, cujo algoritmo fol desenvolvido a partir de balango de massa, balango
de epergia, equagdes cinéticas que representam O Processo de fermentagdo pela
Saccharomyces cerevisiae.  Os parAmetros Cinéticos foram ajustades de dados
industriais que conduzem a um modelo matematico preciso & que descreve bem O
processo industrial. O sistema foi construido para processos gontinuos, utilizando
vérios reatores em série. O perfil de volume stimo e o nimero de estagios foram
previamente ofimizados em trabalhos anteriores.

Para utilizar o sistema séo necessarios os seguintes dados de entrada: tipo de
mosto, composiglo de mosto, tipo de trocador, némero de cubag, tempo d&
sratamento do creme, Vazdo de alimentagio do caldo ou produgiio de gtanol,
concentracio de aghoar, concentracio de células no creme, concentracio de células no
reciclo, concentrago de céhulas no vinho delevedurado, taxa de reciclo, temperatura
do mosto na entrada do reator, temperatura de operagao do reator, temperatura da
4gua de resfriamento, namero de estagios e capacidade da centrifuga. Para a maioria
destes dados o sistema fornece um "Help" onde é aconselbado faixas Gtimas ou USHALS.
O resultado & uma consulta € © perfil de volume dos reatores, vazies do processo,
produtividade, area de traca térmica dos trocadores, atmern de centrifugas necessario,
volume de cuba de tratamento acido e o tipo de equipamento para & tratamente do
caldo. O sistema desenvolvido pode set utilizado para © "design’ de plantas
industriais, reforma e modernizacio de plantas ja existentes & na tomada de decistes.
) sistema MOSIroU S€1 confiavel pois o desvio entre © previsto pelo sistema ¢ 2 pratica

foi minmmo.



SUMMARY

In this work an expert system was developed for the design of large scale
continuous fermentation units for alcohol production, using the shell PoPlus from
Texas Instruments. This expert system is based on an intensive rule-based program,
whose knowledge base was structured using both expert knowledge data and industrial
rules of thumb, and on computer simulations. The simulation algorithm was developed
from mass and energy balances of continuous multi-staged plants and kanetic equations
representing the fermentation process by Saccharomyces cerevisivze. The kinetic
parameters were adjusted from industrial data leading to a confident mathematical
model that represents fairly well the industrial process. Since the system was designed
for continuous processes with several stirred tanks connected in series, the optimal
volume profile and number of stages were previously optinuzed.

To use this system the following imput data are necessary @ type and
composition of imput medium, type of heat exchanger, number of tanks for the acid
treatment, time requered for the acid treatment, imput medium flow rate or alcohol
production desired, sugar concentration, cell concentration, recycling cell
concentration, wine cell concentration, recycling rate, medium temperature at the
reactor inlets, cooling water temperature, number of stages and centrifuges capacity.
The expert system advises the user to utilize optimized data during a consultation.

The result of a consultation is the volume profile of reactors, process flow
rates, productivity, the surface areas of heat-exchangers, the number of centrifuges, the
tank volumes for the acid treatment and the equipment for the juice clarification. The
system developed could be utilized either for the design of industrial plamts or for
improvement and modernization of existing plants. This system was shown to be
reliable since the difference between theoretical calculation and pratical results was

FHMTINn.



SUMARIO

1 - Imtroducfio
2 - Revisdio Bibliografica
2.1 - Processos Fermentativos
2.1.1 - Processo Batelada
2.1.2 - Processo Batelada Alimentada ou Melle - Bowmot
2.1.3 - Fermentagio Continua
2.2 - Processe da Usina Guaran
2.3 - Aspéctos tedricos da fermentacfio dlcodlica
2.3.1 - Cinética dos processos fermentativos
2.3.2 - Modelos Cinéticos
233 - Bfeito da temperatura nos parimetros cinéticos
2.4 - "Design” de Reatores
2.4.1 - Reator Batelada
2.4 2 - Reator Batelada-Alimentada
2 4.3 ~ Reator de Mistura Perfeita (CSTR)
2.4 4 - Reator Tubular ou "Plug Flow"

2.4.5 - Comparagio entre o reator CSTR e o reator
Tubular

2.5 - Sistemas Especialistas
2.5.1 - Estrutura do sistema especialista
2.5.2 - Representagio do conhecimento

2.5.3 - Metodologia de desenvolvimento de um
sistema especialista

01

06

06

06

06

07

0%

12

12

13

19

24

20

21

22

23

24

24

28

29



2.5.4 - Sistemas Especialistas em bioprocessos
3 - Metodologia
3.1 - Descriclio do processo
3.2 - Modelo Cinético
3.2.1 - Parametros Cinéticos
3.3 - Defini¢iio e modelagem do reator

3.4 - Definicio dos trocadores de calor utihzados
no resfriamento dos reatores

3.5 - Definicdo do trocador para tratamento de caldo
3.6 - Definigio do volume de cuba para tratamento Acido
3.7 - Definigio do miimero de centrifugas

4 - Deservolvimento do Sistema Especialisia e Resultados
4.1 - Desenvolvimento do Sistema
4.2 - Descrigio do sistema, parAmetros e resultados
4.3 - ConsideragBes finais

5 - Conclusio

6 - Sugestdes

7 « Referéncias Bibliograficas

8 ~ Apéndice A

9 - Apéndice B

30

32

32

33

34

36

40

41

42

42

43

43

46

61

62

71

77

86

it



Tabela i

Tabels 2

Tabela 3

Tabels 4

Tabela 5

INDICE DE TABELAS

Consumo nacional de derivados de petroleo ¢ de
alcool combustivel

Previso da safra 92/93 - Brasil

Valores dos parimetros cinéticos para a temperatura
de32°C

Valores das constantes da equacgio {2}

Valores das constantes da eguacgio (3)

35

35

35

iit



Figura 01
Figura 02
Figura 03
Figura 04
Figura 05

Figura 06

Figura 07
Figura 08

Figura 09

Figura 10

Figura 12

Figura 13

Figura 14

Figura 15

Figura 16

Figura 17

Figura 18

Figura 19

INDICE DE FIGURAS

Fluxograma geral da Usina Guaran

Esquema do reator de mistura perfeita

Esquema do reator tubular

Estrutura do sistema especialisia

Etapas no desenvolvimento do sistema especialista

Fluxograma esquematico da unidade de fermentacio
com reatores de mustura

Esquema de um reator com um trocador para resfriamento
Fluxograma das questdes feitas ao usuario

Variagio da porcentagem de ART provenente do
mel no mosto com a produtividade do sistema

Variagio da produtividade com o niimero de reafores
€ com ¢ tipo de mosto

Variagio do volume total dos reatores com a
concentracio de ART

Variagio da produtividade com a conceniragio de
alcool final do sistema

Variagio do volume total dos reatores com a
concentragio de alcool final

Variagdo da produtividade com a concentragac
de céhulas no creme de levedura

Variacdo do velume total dos reatores com a
conceniragio de células no creme

Variagdo do volume total dos reatores com a
taxa de reciclo

Varia¢ho da produtividade com a taxa de reciclo

Variacio da produtividade com a temperatura

11

21

22

25

40

45

43

53

54

54

36

36

58

58

60

iy



Figura 20

Figura 21

Figura 22

Variaglo da temperatura de operagc com o volume 61
total dor reatores e com a area de troca térmica dos
irocadores

Algoritmo do programa que calcula o perfil de volume dos 62
reatores € as dreas de troca térimica dos trocadores € suas
vazdes

Fluxograma da interface entre o ambiente PCPLUS com o 65
DOS

¥



Pmax

NOMENCLATURA
Velocidade especifica de crescimento
Constante empirica
Energia de ativagio
Constante empirica
indice de poténeia
indice de poténcia
Constante dos gases ideais
Constante empirica
Constante de afinidade ao substrato
Concentracio de substraio

Velocidade especifica de crescimento méximo

Concentragio de substrato onde o crescimento celular cessa
Concentracio de etanol onde o crescimento celular cessa

.. Concentragio de massa de célula onde o crescimento

celular cessa
Concentragio de substrato
Concentragio de etanol

Concentracio de massa de célula

Fmal

b

Jimel K

kg/m?®

kg/my

h

kg/m’

kg/m?

kg/a

kg/m?

kg/m?

kg/m?

i



Vazdo do meio de alimentagio

Vaz¥o de alimentagio do reator

Concentracdo de substrato na alimentacio do reator
Concentragio de massa de célula na alimentagio do reator
Concentracio de etanol na alimentacio do reator
Concentragio de substrato na saida do liimo reator
Concentragio de massa de célula na saida altimo do reator
Conceniracio de etanol na saida do dltimo reator

Vazdo do vinho delevedurado

Concentracio de massa de célula no vinho delevedurado
Vazdo de leite de levedura

Concentragiio de massa de célula no leite de levedura
Yazio de leite apds a purga

Vazio de agua de diluigio

Vaziio de reciclo

Conceniragio de substrato no reciclo

Concentragio de massa de célula no reciclo

Concentragiio de etanol no reciclo

Taxa de reciclo

w3 /h

meh

kg/md

kg/m?

kg/m’

kg/m?

kg/m?

kgg/md

m/h

kg/m?

m3h

kg/m?

m/h

mh

mi/h

i

m3/h

mp/h

vid



t Tempo

Vv Volume do reator

Tx Velocidade de reagio

Ypjs Rendimento tedrico em etanol
Yy/s Rendimento tedrico em biomassa
e Concentracio

Ky Termo de mibigdo pelo produto
K, Constante de inthicio empirica
K, Constanie de intbicBo empirica
K, Constante de inibiglo empinca
A, A, Indice de poténcia

K. Ky Constante de inibigio empirica

R, Constante de inibigho empirica

t, Tempo de tratamento dcido do fermento
i Coeficiente global de troca térmica

A Area de troca térmica

G Calor

AH  Calor de vaporizagio

T, Temperatura de alimentagdo do reator

viit

kgfm3 h

kg/m?

kg/m?

(kg/m’

keal bt “C-im?
m?
kecal b
keal kg

°C



Temperatura de operagio do reator

Temperatura da dgua de resfriamento na entrada do reator
Temperatura do mosto na saida do trocador 3

Temperatura da dgua de resfriamento na saida do reator:
Temperatura critica

Vazio da dgua de resfriamento no trocador 1

Vazo de mosto que passa no trocador @

Vazio de reciclo

Vazio da centrifuga

Temperatura reduzida

Calor especifico do mosto

Calor especifico da agua de resﬁ"iamﬁmo

Densidade do mosto

Diensidade da agua de resfriamento

Tempo de residéncia

Fator acéntrico

%

"

m® bl
o
w3 I

mt it

keal/kg “C
keal/kg °C
kg/m?
kg/m?

h



1 - INTRODUCAO

Nos alimos anos no Brasil, houve um grande desenvolvimento na area de
fermentagio alcodlica , devido ac grande investimento no setor por parie do governo,
que tem grande interesse na produgdo de alcool etilico, pois este € um combustivel que
substitui a gasolina usada pelos veiculos automotores. Foi desenvolvida uma tecnologia
para utilizagio do alcool etilico como combustivel produzido pela fermentagio de cana
de aciicar, e hoje existe um grande avango tecnologico da indastria alcooleira brasileira,
Um dos principais motivos para esse desenvolvimento foi o Prodlcool (Programa
Nacional do Alcool) implantado no Brasil a partir dos meados da década de setenta.
Segundo BERTELLI (1992), de uma produgdo em orno de 500 milhdes de litros de
alcool em 1975, quando do langamento do programa, a indlstria sucroalcooleira
ultrapassou, em apenas duas safras, um bithdo de litros, crescendo progressivamente ate
atingir, na safra de 1991/1992, os 12,7 bilhdes de litros de alcool (10,6 bithdes de litros
do tipo hidratado e 2,1 bilhdes de litros do tipo anidro).

O dlcool nas suas espécies anidro e hidratado, participa com aproximadamente
12 % do consumo de derivados de petroleo (Tabela 1), pela previsio da safra 92/93
(Tabela 2) pode-se observar que nesta safra a cana de aglcar é destinada mais para

produgio de dlcool do que acticar.

As primeiras industrias brasileiras de produgic de etanol surgiram vinculadas as
usinas de agicar onde o melago ou mel esgotado, subprodutoe da fabricagio do agtcar,
era utilizado como matéria-prima. A intengdo era transformar um produto sem grande
valor comercial (melago) em um outro de maior valor agregado {etanol).

Nos altimos anos, devido a redugiio no prego do petréleo, 34 destilarias
autdnomas encerraram suas atividades, todas localizadas na regifio centro-sul,
destacando-se em termos proporcionais o Estado de Minas Gerais, que feve 40 % de
suas destilarias autdnomas desativadas. Em segundo lugar vem o Estado de Sdo Paulo
com 13 destilarias seguido por Goias com 4 (SIQUEIRA, 1993).

Hoje com a grande oferta de petréieo, a producio de etanol por via fermentativa
nfio & tio atrativa quanto no auge da crise do petroleo. Houve a necessidade de uma
mudanca no processo tecnologico, para que diminuisse 0$ custos € aumentasse a
produtividade. A mudanga tecnol6gica € um processo bastante complexo ja que envolve

decistes de diversas pessoas, porém uma condigo necessaria para que oCorra € que a



relagic custo beneficio seja favoravel

Esta mudanga veio com o processo de

fermentagdo continua, o qual é uma evolugio natural do batelada alimentada, mas nfo ¢é

recente. Ao contrario, a literatura cita a existéncia de instalagdes industriais na Franga,

nos anos trinta, operando com melago de beterraba.

Tabela 1 - Consumo nacional de derivados de petréleo ¢ de dlcool combustivel.

Periodo - fevereiro a maio de 1992.

PRODUTO m3/dia PARTICIPACAO (%)
DIESEL 67.567 418
OLEO COMBUSTIVEL 29 940 20.4
GASOLINA 26 887 149
GLP 25877 113
ALCOOL 31.800 11.6
TOTAL 160.0

£* Fonte - Suma Econdmica / Petrobras

Tabela 2 - Previsio da safra 92/93 - Brasil.

PRODUTOS HIPOTESE 1 (*) | HIPOTESE Il (*%)
Cana total (1) 240.000.000 240.000.000
Cana para alcool (1) 160.000.000 0
Cana para agucar (f) 80.000.000 240.000.000
Agucar total (1) 8.171.150 25 .600.000
Alcool total (m3) 13.194.895 3.000.000
Alcool direto {m3) 12.241.567 0
Alcool residual (m3) 953 328 3.000.000

(*) Baseada no Plano de Safra 92/93 - Port. 60/92 SDR.

(**) Considerando toda a cana destinada para agucar

Recentemente a maioria das técnicas de fermentagio continua disponiveis para as
usinas ndo tinham demonstrado sua viabilidade econdmica, embora fossem operacionais
mesmo em condicdes criticas, como por exemplo em destilarias autOnomas, sem

tratamento de caldo.




Com os problemas da primeiras plantas de fermentagdo continuas, este processo
somente foi aceito a partir do total esgotamento das possibilidades de avangos no
processo batelada alimentada. Estes problemas, segundo FINGUERUT et al. {1992),
ocorriam em virtude da precariedade da modificago feita, ja que a grande maioria das
instalacBes desta época eram adaptagbes de baixo custo feitas em processos batelada
alimentada ja existentes. Hoje fermentagdo continua ja esta desenvolvida, e atualmente
vinhos com alto teor alcodlico sio produzidos com fermentagbes de alta eficiéncia, de

modo a reduzir o volume de vinhaga produzido e o consumo de vapor Necessario.

Algumas plantas de fermentagdo alcodlica continua foram projetadas sem
embasamento tedrico Necessario. O "design" de plantas industriais requer um grande
conhecimento do processo ¢ de instalagbes industriais, assim como de uma série de
regras heuristicas. Este conjunto de informagBes somente os especialistas possuenl.
Mais particularmente, o "design" de plantas de fermentaciio alcodlica vem sendo feito ha
décadas de forma empirica e pouco cientifica. Recentemente, algumas plantas foram
projetadas tendo como base ndo 6 as informagdes praticas mas também modelos
mateméaticos precisos do processo e estudos cinéticos, resultando em sistemas mais

produtivos.

Sistemas especialistas podem também contribuir para o "design” de plantas de
fermentacio mais produtivas. O campo da inteligéncia artificial, onde se enquadra os
sistemas  especialistas, preocupa-s¢ com O desenvolvimento de  programas
computacionais que simulam o raciocinio humano. Isto requer a compreensdo dos
métodos humanos de resolugdo de problemas em dareas onde existe uma grande
quantidade de conhecimento a ser manipulada e/fou existe um nivel significativo de
incertezas. Um especialista iré certamente restringir as alternativas, eliminando as que
considera menos relevantes e/ou reconhecendo modelos ¢ etapas essenciais, usando seu
conhecimento ¢ regras praticas. A elaboragao de um programa de computador que faz a
mesma coisa, ¢ estudo e criagio de um sistema especialista, com uma base de
conhecimento tio evoluida quanto a de um especialista, com grande potencial em
"design” ¢ operagdes de engenharia, ndio exigindo que o usuario seja um especialista.



Os sistemas especialistas sdo usados em diversos campos:

a} esquemas alternativos para modelos de procedimentos de sistema fisicos o quimicos
(qualitativo, semi quantitativo, redes neurais);

b) “design” de base de dados para atividades de engenharia,

¢) metodologias para “"design” de engenharia ("design" de processos, "design” de
controladores, catalise) e modelos que os representem,

d) diagnosticos e estruturas para representar o conhecimento,

Inteligéneia artificial e sistema especialista diferem dos programas de computacao

tradicionais por duas vias:

1) eles trabaltham mais com simbolos que com nimeros,;

2) usam mais regras praticas "heuristicas” {experiéncia pratica) que algoritmos (definindo
precisamente instrugBes € decisbes). O método heuristico de resolugdo de problemas
envolve solucBes por tentativas e calculos de resultados (valores).

A experiéncia é adquirida de estudos tebricos e experiéncia pratica. O estudo de
sistema especialista enfatiza o lado pratico da experiéncia, e tenta formalizar e concentrar

conceitos e estratégias.

Sistemas especialistas oferecem um numero significativo de vantagens, por
exemplo, a experiéncia pode ser perdida quando um empregado deixa a empresa, 10
entanto o conhecimento armazenado sobre o Processo ¢ fathas do processc bem
documentadas ajudardo a base de dados da companhia. O sistema especialista pode
servir como uma fonte de dados para um gerente  que eventualmente assuma ©
controle da planta Em termos gerais um sistema especialista pode ser usado em
treinamento, como conselheiro em tomada de decisdo, otimizagdo e gerenciamento €
"design” de processos. A tecnologia ¢ mais facilmente compreendida por ndo

especialistas e de facil acesso para eles.

Processos fermentativos sdo muito complexos, ndo lineares € dependem do
tempo. A fermentagio depende de muitos pardmetros ¢ variaveis, especialmente do
estado do microrganismo. Para se obter a maxima performance do processo, & preciso
trabalhar em condigBes otimas de operagdo. { processo fermentativo como um todo
ndo pode ser descrito contpletamente por modelos matemaricos exatos. Hé experiéncias

praticas, do dia a dia que devem ser observadas no projeto do processo fermentativo.



0O objetivo deste trabalho, foi desenvolver um sistema especialista para auxiliar no
"design” de plantas de fermentagio alcodlica continua, este sistema combina modelos
matematicos e experiéncia adquirida de especialistas, as quais devem ser observadas no
projeto de uma unidade fermentativa. Para o desenvolvimento deste trabatho, tomou-se
como exemplo a Usina Guarani, a qual foi projetada utilizando bases racionais que

combinaram experiéncias praticas e conhecimento cientifico do processo.



3 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 - Processos Fermentativos
211 - Processo Batelada

Este processo ja foi muito utilizado na produgéio de etanol, Neste processo tem-
se um grande volume de mosto alimentado ao reator, com ou serm agitagio mecamca,
sendo inoculado com uma levedura ativa. A concentragio de aglicar possivel de ser
utilizada representa normalmente um COmMpromisso entre uma destilagiio econdmica € a

imibicio da fermentagio pelo etanol.

A produgio de etanol continua até que o rendimento maximo tenha sido obtido.
Neste instante a fermentagio é encerrada e © etanol € recuperado por destilaglo; o
fermentador deve ser entdo limpo e possivelmente sanitizado apos o que, um 10vo ciclo

¢ miciado.
Tradicionalmente pode-se citar dois tipos de processo batelada;

a) Sistema de cortes: Depois que se faz a primeira fermentagdo, divide-se o volume de
mosto em dois reatores, completam-se os dois com mosto ¢ deixa-se fermentar, depois

divide-se estes dois reatores em quatro assim sucessivamente

b) Sisterna de cultura pura : £ o sistema clissico de fermentagdio alcodlica industrial,
partindo-se, para cada fermentagéo, de uma cultura pura {(chamado pé de cuba) e

adiciona-se o mosto, até completar o volume do reator.
2 1.2 - Processo Batelada Alimentada ou Melle-Boinot

O processo Melle-Boinot foi introduzide com o imtuitc de aumentar a
produtividade em relagio & batelada, que tem baixa produtividade e é lenta. Este tipo de
progesso tem como principal caracteristica que no final da fermenta¢io a levedura é
separada do vinho fermentado através de uma centrifugagdo ou sedimentagdo, ¢

reciclada para o inicio do proximo ciclo.



Terminada a fermentacdo o vinho é bombeado até as centrifugas onde separa-se
as leveduras (creme de leveduras). O creme de leveduras ird sofrer uma diluigdo com
Agua e um tratamento 4cido para eliminar contaminantes, gjustar o pH e ativar a
levedura. Quando terminado o tratamento ele repousa durante cerca de 4 horas quando
entdo & enviado para o reator concomitantemente com o mosto fresco, reiniciando nove

ciclo do processo.
Almeida, (1960) descreve as seguintes vantagens do processo Melle-Boinot:

- economia de acicar devido a menor reproduciio celular elevando o rendimento em
etanol;

- eliminagio de contaminantes pela centrifugacio do vinho {separag@o de células de
levedura);

- fermentagio mais pura devido ao tratamento de leite de levedura (tratamento acido),

- eliminagdo da necessidade de cultura pura no preparo do pé-de-cuba, prética exigida no
processo classico, diminuindo portanto a complexidade das operagoes da planta.

2.1.3 - Fermentagio Continua

O processo continuo difere basicamente do descontinuo por ndo sofrer
imerrupcdes; o reator de fermentaciio é contimyamente alimeniado com mosto novae ©
qual ¢ fermentado e retirado a uma vazéo igual a de alimentag@o, o que permite um fluxo

continuo de produto.

A fermentacio continua nio é uma tecnologia nova. InstalagSes experimentais
operadas no passado levaram ao sentimento de que uma fermentagiio continua ndo
chegaria a ser tdo eficiente quanto ao sistema batelada, especialmente devido aos
problemas relacionados com infecgbes, depositos de solidos no fundo dos reatores, baixo
teor alcodtico do vinho e ainda devido a necessidade de eventuais paradas durante a
safra.

O interesse pela fermentagdio continua foi retomado ne Brasil na ltima década,
como forma de se reduzir os custos de produgfio e, assim, Com O0S NOVOS Processos
desenvolvidos, atualmente vinhos com alto teor alcodlico sdo produzidos com
fermentagBes de alta eficiéncia, de modo a reduar o volume de vinhaga produzido € o
consumo de vapor necessario (ZARPELON & ANDRIETTA, 1992},



A partir da metade da década de 80, os processos de fermentagio alcoolica
continuos vem sendo cada vez mais utilizados em unidades industriats. Na safra de
1989, aproximadamente 30 % do etanol foi produzido por processos continuos ou sermi-
continuos, namero este que se elevou bastante na safra 90/91. Dentre os motivos que
contribuiram a este crescimento destacam-se os avangos tecnologicos obtidos nestes
anos, que propiciaram o desenvolvimento de processos mais confiaveis sem tantos
problemas operacionais e o aumento de produtividade destes quando comparados com o
processo de fermentagio Melle-Boinot. (ANDRIETTA & STUPIELLG, 1990}

No processo continuo tem-se uma alimentagdo continua de mosto, e um reciclo
de células, isto permite diminuir o efeito inibitério do etanol e do substrato quando o
projeto da planta ¢ bem elaborado, resultando maiores produtividades ¢ rendimentos de
etanol devido ao reciclo dé células. Para este processo ser no entanto bem sucedido, ele
deve ser automatizado, devido sua sensibilidade frente a alteragdes nas condigdes do

processo. Falhas na sua condugdo pode acarretar a perda de todo o processo.

Este processo tem apresentado uma maior produtividade, com um aumenta que
as vezes pode atingir 100 % em relagio a batelada alimentada (RODRIGUES, et al.

1992).

Com o0s novos projetos que estdo sendo construidos utilizando processos de
fermentacio alcodlica continua, considerando cinética do processo, otimizagdo,
simulagbes do processo, ferramentas matematicas e computacionais pode-se atingir s

seguintes objetivos:

- modernizacio da usina,

- aumento da produgio,

- reducio dos gastos em méio de obra;

- redugiic de gastos em analise;

- aumento de produtividade;

- reducio de tempos no produtivos (carga, descarga, limpeza),

- trabathar em condicGes otimas de operagio no estado estacionario;
- reduco de msumos;

- uniformidade do produto;

- maior controle operacional do processo.



2.2 - Processo da Usina Guarant

A unidade de fermentagio continua da usina Guarani (Severinia - 8P) foi a
primeira a ser projetada utilizando-se modelos matemiticos, baseados na cinética, de
fermentagio alcodlica, e nos balangos de massa e energia do processo. A Figura 01

apresenta o fluxograma geral da usina.

A unidade foi projetada para utilizar como matéria prima melago diluido com
caldo do sexto terno de moenda, dando uma relacio de 95 % do agiicar proveniente do
melago e 5 % de caldo de cana. E constituida por 4 reatores ligados em série, em forma
de cascata permitindo um deslocamento por gravidade do material em processo. Os
reatores sio também interligadas por calhas para passagem de COp e espuma. A
passagem de espuma através das calhas é devido ao efeito sifio intermitente, Existem
sete centrifugas, quatro cubas de tratamento ¢ uma dorna volante. O vioho delevedurado
que deixa a centrifuga é enviado a dorna volante, Esporadicamente ¢ feita uma purga no
Bltimo reator, que também é enviado a dorna volante. No tratamento acido a dgua €
adicionada na primeira cuba, onde também & injetado ar. O 4cido ¢ adicionado na hinha
entre a primeira e a segunda cuba. Utiliza-se misturador estatico para a mistura do acido
a0 leite de levedura diluido. Existe também um lavador de gases, por onde passa o COp
do Gltimo reator. Desta forma o gas & lavado com agua para recuperagio do alcool que
é arrastado com 0 COy A solugio de agua e alcool do lavador ¢ enviado para a primeira

cuba de tratamento.

FEm cada reator existe uma bomba com o objetivo de recircular o vinho em
fermentacio, promovendo a homogeneizagio do material em processo. Nos trés
primeiros reatores existem trocadores de calor do tipo placas, com a finalidade de retirar
o calor gerado pela reagdo. No dltimo reator como a quantidade do agucar convertido €

baixa (1,0 - 1,5 %) optou-se por ndo utilizar trocador.

O perfil de volume dos reatores se aproxima do perfil éttmo que proporcionam
maior produtividade, sendo no entante restringido pela declividade do terreno. Este
perfil o6timo foi estabelecido em trabalhos recentes por ANDRIETTA (1994} e
ANDRIETTA & MAUGERI FILHO. (1994), baseado em simulagdes em computador
usando o algoritmo SIMPLEX de otimizagio. Os modelos matemdticos, além de
auxiliar no projeto da unidade, fornecendo os volumes de reatores, area dos trocadores
de calor e as condicbes de operagdo da unidade, podem também ser utilizados na



determinacic da methor estratégia de controle para o processo, atraves de simulagGes em
computador. A unidade dispbe de um sistema de controle de configuragdo classica
modular composta por controlador logico programada (CLP), “multi-loop's”,
transmissores inteligentes e sistema supervisOrio baseado em plataforma IBM-PC/MS-

DOS (ANDRIETTA et al. 1994).

A unidade foi projetada para a produgio maxima de 500.000 litros por dia de
aleool hidratado, com uma concentracio de etanol no vinho delevedurado igual a 7,3 %
{(v/v}, e com uma vazio de reciclo igual a 40 % da vazio do mosto.

No balango de massa na unidade, assumiu-se: concentracio de células no leite de
levedura igual a 60 % (v/v) ¢ no reciclo igual a 30 % {v/v), gas "hold up"e volume
ocupado pelas células nos reatores € desprezivel e concentragbes de ART e etanol no

vinho delevedurado igual a do leite de levedura.

10
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Figura 01 - Fluxograma geral da Usina Guarani



2.3 - Aspectos tedricos da fermentagio alcodlica
2.3.1 - Cinética dos processos fermentativos
O estudo da cinética dos processos fermentativos tem como objetivos principais:

- medir velocidades de transformacdo que ocorrem durante a fermentagéo;
~ estudar fatores que influenciam nas velocidades de transformagcio,
- correlacionar por meio de equacdes matematicas, as velocidades das transformagSes

com os fatores que nelas influem;
- aplicar equagles obtidas na otimizagio e no controle do processo.

A cinética de fermentaciio alcoodlica basicamente concentra-se nos estudos das

transformacdes de:

a) variacdo da concentragio de célula com o tempo;

b} variacio da concentragio de substrato com o tempo;

¢} variacdo de etanol formado com o tempo,

d} variacdo de outros nutrientes ou produtos {CO%) com o tempo.

No Brasil, BORZANI {1964), assumiu a fermentagio alcodlica como sendo uma

reagio quimica do tipo:
A—>B+C ou

agucares redutores (S) + nutrientes —  etanol (P} + células (X) + subprodutos
células

cuja cinética é representada pela equagio:

ra=k-C
ou em termos de substrato (S);

=k C"

iz



2.3.2 - Modelos Cinéticos

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

- Nio estruturados e nfo-segregados, nos gquais as células de microrganismos sio

consideradas como soluto,

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

- Nio-estruturados ¢ segregados, onde as células sdo tratadas como seres individuais

distintos porém descritos por um Gnico components; €

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

individuos distintos ¢ formados por maltiplos componentes.

DUNN & MOR (1975), citam gque modelos derivados aos de Monod s0 podem
ser aplicados quando o crescimento balanceado ¢ assumido  Sendo o crescimento
balanceado definido como um estado biologico durante o qual a cadeia de reagles
metabolicas intracelular estd ocorrendo essencialmente em estado estacionario, e sendo
este estado atingido somente quando alteracBes no meio externo $do pequenas.
ESENER et al. (1981) afirmam gue os modelos ndo estruturados descrevem bem o0s

processos, exceto em condigBes altamente transientes.

Os modelos mais comuns encontrados em fermentagfio alcoolica sio do tipo ndo-
estruturado e n3o-segregados, que baselam-se principalmente na determinacio da
velocidade especifica de crescimento de microrganismo (i) ou da produgio de etanol
pelo decréscimo da velocidade especifica maxima através de alguns termos de inibigdo.

Normalmente, em processos fermentativos continuos comercials, o crescimento
exponencial é a inica fase importante. A fase exponencial pode ser escrita como:

ou



tem-se que a taxa de variagio da concentracdio de células estd relacionada com a
concentragdo de células e com a velocidade especifica de crescimento (1t}

A forma mais simples da velocidade especifica de crescimento encontrada na

literatura ¢ a equagdo de Monod:

Este modelo descreve cinéticas fermentativas onde imuhidores estio em babxas
concentragles. No entanto, na pratica trabalha-se em condicdes onde a concentracio de

mibidores ndo pode ser desprezada.

Ha na hiteratura vérias equagdes que consideram as concentragdes de inibidores,
constderando a inibigdo pelo produto ou limitagdo pelo produto, pode-se citar:

AIBA et al. (1969} (citado por LUONG {1983) propuseram a seguinte equagio:

A velocidade especifica € reduzida pelo termo P/Kp onde Kp € o termo de

mibicdo do produto (etanol).

GHOSE & THYAGI {(1979) propuseram a segumie equagio.

Quando n aumenta y diminui para uma concentragdo de etanol constante.

LUQONG (1985) cita que pode-se dividir os modelos cméticos que correlacionam

a mibicdo pelo produto em 4 tipos:

14



- Relagdo Linear

- Rela¢io Exponencial

—K2 P
A= L £
K» = Constante de imbigdo empirica
- Relagao Hiperbolica
1
15 = Hoi s — 5
1+
K

K3 - Constante de inibigio empirica

- Relacio Parabolica

P )“
= thmae| 1 — ;
= ( FPrmcx

LUONG (1985) propie o seguinte modelo:

_&_-im[ P )
Hoax O\ Pmx
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DOURADQ et al. (1987} propds o seguinte modelo:

A= L - O O
onde:
Y
ﬁ = w—"____——*.%—‘.:%d—-
Kga 8ol
£
F P Ra
= = .(]__ . ]
Kp+ P+ ‘; ______ o P
. pr’

Kgi, Kpi. constantes de inibiglo empirica
R,, constante de tnibigfo empirica

Para descrever o efeito de limitagfio pelo substrato femos os seguintes modelos:

DOURADO et al. {1987), propdem o seguinte modelo:

v~ 5
H= -
(K:S‘ 84+ )

K

R

{
1\_ S;}r{i\‘ - Smér: )

1/ . Smsi\‘ - S }
onde:

Smax - & a méaxima concentragio de substrato, acima da qual o microrganismo ndo
consegue desenvolver

Smin - é a concentragio onde se inicia o efeito de inibigdo

16



Para descrever o termo de mibicdo pela concentragio de células LEE et al
{1983} JARZEBSKI & MALINOWSKI (1989} ¢ MONBOUQUETTE {1992) utilizam

Ef = Lhnic (} X )
I Xmlll' :

O termo m indica quanto o termo de inibigio afeta a 1axa da reagio.

Esta equagio ndo é definida para concentragdes de células malor que Xmiax.

DOURADO et al. (1987) apresenta um resumo dos modelos matematicos para

fermentagio alcodlica, propostos por VATIos autores a seguir:

* GHOSE & e THYAGI (1979) Constantes
. "
ﬁ:;ﬁﬂm-—%(i‘—-%) K¢=048
Ks+8+5- g
H i = 0.40
s« caracteristicas do modelo:
- efeito do substrato limitante (Monod) Py =Py =87
- mibigio pelo substrato (exponencial)
- inibigfio pelo produto (linear)
- relagio limear entre L e v
* SEVELY et al {1980) Constantes
N K P _
= pro e -(1——) Ky=5
Ks+§8 P+Kp P
e caracteristicas g™ Poas = 2.3
- efeito do substrato limitante (Monod)
Pp = P = 85

- sem inibi¢lo pelo substrao

- mibiglo pelo produto {parabolica)
- relagiio linear entre | e v (let de Luedeking-Piret)

17



* JIN, CHIANG e WANG (1981)

(~EEPH K 28] S

L= fhis €

- eferto substrato limitante (Monod)

caracteristicas

’KS+S

- inibigéo pelo substrato (exponencial)

- intbigHo pelo produto {exponencial)
- velagdo entre it e v nflo linear

* LEE, POULARD e COULMAN (1983}

H L -

L

- efelto substrato limitante (Monod)

P

caracteristicas

8 (
S”?’KS

P—-

- sem nibigdo pelo substrato

- inibigdo pelo produto (nfo linear generalizada)

~ imbigio pela concentracio de células
- relacdo hnearentre lie v

* DOURADO et al. (1987)

B i 0 Py

- limite em relacdo ao substrato (tipo Monod)
- limite em relacio ao etanol { no micio da fermentagio)

caracteristicas

- tmibigdo pelo substrato (exponencial)

- 1nibic@o pelo etanol (exponencial}
- relagdo ndo linear entre (e v

18

Constantes

K, =022
gy = 0433
Constantes
K=16
Bpax =024
P i = 90
Kinax=100
n= i
I
Constantes
Ke=0.2
Honee = 1.2
R=4
P = P



JTARZEBSKI & MALINOWSKI (1989) apresenia um modelo, considerando a
perda da viabilidade celufar, utilizado quando tem-se altas concentracbes celular:

[‘ P )} ( Xt )“*37 5 Xv
Fo= g § ] e Al _ ‘=
Pmax) ||\ Xomae ) | K5 S

onde:

Xi=Xv -+ Xd
Xv - Células Vidveis
Xd - Células Inativas (mortas)

2.3.3 - Efeito da temperatura nos pardmetros cinéticos

DALE et al. (1990} citam que a temperatura tem forte influéncia no valor da
velocidade especifica méxima de crescimento do microrganismo, ¢ descreve a

dependéncia seguindo a equacio de Arrhenius.

Segundo VAN UDEN (1985), a tolerdncia ao etanol da S cerevisiae, é funcio
da temperatura. Seus resultados mostram que para temperaturas intermedidrias as
chamadas criticas inferior (12 °C) e superior (28 °C), a tolerincia ao efanol se mantém
constante. Acima da temperatura critica superior, a tolerfincia cai drasticamente com o
aumento da temperatura ¢ para temperaturas abaixo da critica inferior, tem-se também z
queda da tolerlncia, acompanhando 3 queda da temperatura. A tolerdncia ao etanol

pode ser associada aos valores do parmetro Pz

13



2.4 - "Design" de Reatores
Z2.4.1 - Reator Batelada

Um reator batelada nfio tem alimentacfio nem efluente. O substrato € introduzido

para iniciar a reagdo, & a conversio causa um decréscimo na concentragdo do substrato

com o tempo.
0 balango geral para um reator €:
acamulo = entrada - saida I geracho

para wm reator genérico o balango geral torna-se

*(-i—(%l)lx(F~Ci)o—(F-Ci)1i(ri-V)1 (1)
onde :

1; - taxa de reagiio

C - concentragdo

F - vazdo

V - volume do reator

para o reator batelada a equaglo é:

daC;

o o ¢ {Z)

acumulo = geragiio

Esta equagio pode ser integrada para uma expressfo cinética particular, supondo

uma reagdo de primeira ordem para o substrato tem-se:
=k Cs (3)
integrando a equagdo (3) vem:

In(Csl=-k-t+o1  (4)

¢; = constante

20



Em geral 1; serd uma fun¢Bo complexa dependente de vérios parimetros
{concentragfo de substrato, células e produto), ¢ a equaclio pode ser integrada através de
métodos numéricos ¢ analiticos usando-se o computador como ferramenta.

2 4.2 - Reator Batelada-Alimentada

Este tipo de reator ¢ comum em fermentagio, difere do reator batelada somente
porque tem uma vazio de alimentagio e seu volume pode aurmentar com o tempo. Este
tipo de operagdo é também conhecido como semi-batelada ou semi-continuo ¢ permite
que o substrato seja alimentado continuamente durante a reago. No entanto, 0 tempo
de reagiio é aumentado, e ha um acimulo de produto no tanque.

Para o subsirato tem-se;

g“‘(‘“%;“(;"i}’ﬁF‘Cm“ﬁ-v (5}

2.4.3 - Reator de Mistura Perfeita (CSTR)

No reator de mistura perfeita, temos uma vazio de alimentagio e uma vazio de

saida continua, como mostra a Figura 02,

Cs1

> ;3:1

Fo

Cso I

A4

Figura 02 - Esquema do reator de mistura perfeita

Simplificando a equaciio global tem-se:

‘ dCs1
di

A% =FA{Cs0-Cat}—151-V  (8)
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rearranjando tem-se

3 Cs1) _ {Cse-Csi)

py ’E — 81 {7)

para o estado estacionano tem-se:

(Cso - Ca)
Ti

T=

onde t = V/F

1 é o tempo de residéncia para que a concentragio de subsirato decresga de Cg, para Cy
em um reator mistura perfeita. A equaglio acima refere ao substrato, em geral, a taxa de
reagiio rg depende da temperatura, pH, e concentragdes de células e produto.

2.4.4 - Reator Tubular ou "Plug Flow"

O reator tubular é caracterizado pelas variagdes das concentragdes dos
componentes da reacio da entrada até a saida, como mostrado esquematicamente na
Figura 03. No ponto de alimentagdo a concentragdo e alta, A equagdo para 0 "design”
ou andlise de um reator fubular pode ser facilmente encontrado considerando gue um
elemento de fluido comporta-se como reator batelada durante sua passagem da entrada
até a saida do reator. Neste reator pode-se assumir a mistura completa radialmente raas
nfio axialmente. Somente o gradiente axial é considerado. Fazendo um balango ao redor

de um disco de fluido tem-se:

el | o

Figura 03 : Esquema de um reator tubular

dCs
Vo= ¥ 8
= (8)
Al
dCs .
==k’ 31 9
dt ’ ©)
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acturmulo = gerado

e MdCs

(10

Fe

portanto, o tempo de residéncia de um reator tubular € dado pela integral:

o= ] 95 (11)

2.4.5- Comparacao entre o reator CSTR e o reator Tubular

No reator CSTR ideal, tem-se concentragdes constantes dentro do reator, e nele,
as condigBes de saida so as condigBes de operagio. No reator tubular, por outro lado,
ha um gradiente de concentragio. Quando comparados para a mesma concefitragio de
saida fica evidente que a média da concentragio de substrato serd mator para o reator
tubular ¢ a média da concentragio do produto sera maior para o CSTR.

ANDRIETTA (1994) fez uma avaliagio grafica dos tempos de residéncia para
reatores tubulares ¢ CSTR, e concluiu que o reator tubular necessita de um tempo de
residéncia menor e portanto é de maior produtividade. Este mesmo autor mostra que
para varios reatores CSTR em série o tempo de residéncia aproxima-se do tubular, e
afirma que a utilizac@o de reatores tubulares em fermentagio alcodlica ndo ¢ mdicada
devido as caracteristicas do processo. A grande quantidade de gases produzidos durante
a fermentacio, ndo permite a formagio de um fluxo do tipo pistonado no interior do
reator, descaracterizando portanto este reator como tubular.  As dificuldades praticas
encontradas na utilizagio do reator tubular, deixa como aiternativa a utilizagio de
reatores de mistura perfeita ligados em série que elevam a produtividade do sistema,
atingindo um comportamento semelhante ao plug-flow.



2.5 - Sistemas Especialistas
2.5.1 - Bstrutura do sistema especialista.

Para um programa exibir "inteligéneia" ele deve ter acesso a grande quaniidade

de conhecimento e deve saber como manipular e usar o conhecimento.

O conhecimento deve ser representado dentro de um sistema especialista de
modo que possa ser eficientemente utilizado e permita sua alteragio sem dificuldades. A
representacio deve ser acessivel e flexivel. O sisiema especialista deve ser apto a

explicar as suas agBes e conclusdes.
Um sistema especialista tem duas partes principais:

e Um corpo de conhecimento que inclui fatos, regras e relagBes entre os fatos,
estratégias e regras desenvolvidas da experiéncia;
« Um mecanismo que faz o procedimento que da a solugio do problema particuiar

(inference engine - mecarismo de inferéncia).

A Figura 04 mostra esquematicamente as partes de um sistema especialista
(ASENJO et al. 1989}

A base de conhecimento consiste de uma colegfio de regras, fatos e modelos de
comportamento, dentro do dominio do problema (equivalente a memodria de longo
termo). O conhecimento ¢é codificado na forma de pares antecedente-consequente de
regras IF-THEN. As incertezas no conhecimento $&0 representadas por fatores de

confiabilidade que podem variar de 0 a 100%.

O mecanismo de inferéncia usa a base de conhecimento e o contexto para
solucionar o problema (equivalente a habilidade humana de solucionar problemas). Além
destas duas partes principais, o sistema ¢ ainda provido de um mecanismo que mantém
permanentemente © sistema numa tritha para solucionar o problema (chamado
"sontexto”, que ¢ equivalente a memoria de curto termo), uma interface para usuarios,
um sistema de explanagio e um modulo de aquisicio de dados. Diferente de outros
programas de computador, que s@o bastante rigidos em sua estrufura, 08 sistemas
especialistas permitem ao programador o incremento continuo da base de conhecimento

sem ter que modificar a estrutura do programa.
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Figura 04 - Estrutura do sistema especialista




Da mesma forma, usando os fatores de confiabilidade junto com as regras IF-
THEN, o sistema pode fornecer um ntimero de solugSes alternativas, o que elimina a
rigidez de solugdes tnicas (MAUGERI & ASENJO 1992 ).

O mecanismo de inferéncia é um programa apto a associar partes do subsistema
de aquisicio de conhecimente com a base de conhecimento, controlando de forma
progressiva até produzir uma solugfo aceitavel. A base de conhecimento é controlada e
operada pelo mecanismo de inferéncia. O mecanismo de inferéncia é separado da base
de conhecimento, isto permite que ela seja alterada, estendida sem imterferéncia na

estrutura de controle global.

O subsistema de aquisi¢io de conhecimento consiste de dados associados ao
processo. O programa inicia com wm nimero limitado de hipéteses e tenta validar cada
uma examinando todos os fatores. A base de conhecimento € pesquisada para encontrar
uma regra que conclua a hipotese inicial. O programa inicia com uma lista de fatos
veridicos. Cada regra na base de conhecimento € testada para ver se todos os IF sio
contidos na lista de fatos conhecidos. Quando a regra ¢ encontrada, o sistema aciona o
THEN da regra da lista de fatos conhecidos.

Desde que uma regra (<RULE>), com validade condicional ¢ encontrada, uma
agio é executada e um fato {<fact>) ¢ criado. A descricio da regra ¢ adicionada
racionalmente ao fato, de modo que ele seja apto a explicar porque ¢ como chega-se a
uma conclusiio (PAPAFOTIOU et al, 1992).

Os principais passos no desenvolvimento de um sistema especialista mostrados na
Figura 03, sio (ASENJO et al, 1989}

t - Identificagio : envolve a identificagio do tipo de conhecimento e recursos
necessarios, assim como os conceitos basicos de engenharia a serem utilizados. Indica
que tipo de especialistas devera ser consultado.

2 - Formalizacio : envolve a selegio de ferramentas apropriadas para construir o sistema
especialista. O dominio em questio torna-se familiar do implementador do sistema
especialista. Ele realiza contatos preliminares com o especialista.

3 - Implementagdo : consiste na codificagio do conhecimento adquirido nos estagios

prévios. Um protdtipo € entfio desenvolvido.
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4 - Testes & Refinamento = 0 prototipo é testado pelo especialista. As deficiéncias da
base de conhecimento e do mecanisme de inferéncia sdo identificados.

O sistema deve ser flexivel, iterativo, natural e transparente, e ter fungles auto
explicativas que justificam os resultados ao usudrio. Uma das grandes vantagens do
sistema especialista ¢ ndo ser rigido, ao contririo ¢ flexivel, pode-se introduzir
continnamente informacBes adquiridas ao longo do tempo 3 base de conhecimento, sem
alterar o mecanismo de inferéncia, sendo assim ele € um sistema bastante dindmico.

Hoje j4 existem desenvolvidos sistema "software” ou “shells” como Nexpert,
Personal Consultant Plus (PC PLUS, Texas Instruments) ou Expert Systens Environment
(ESE, IBM), que ajudam a desenvolver ¢ organizar a base de conhecimento {(aguisi¢do
de conhecimento) e também preparam ¢ mecanismo de inferéncia.

(IDENTIFICACAO ) """

W
(YorMaLIZAGAO )

Vg
(IMPLEMENTACAQ )

b

{ TESTES }

s

Figura 05 - Etapas no desenvolvimento do sistema especialista

27




2.5.2 - Representacio do Conhecimento

E necessario organizar a estrutura logica do conhecimento, e colocar ©
conhecimento em forma de regras que dio o caminho para que mecanismo de inferéncia
possa usa-las. Na organizagio da estrutura logica do conhecimento, seqiiéncia de
controle total no contexto de sistema de produgdo e detalhe da estrutura de base de
dados devem ser determinados primeiro. Em sistema especialista a determinagfo da
estrutura de conhecimento ndo deve ser dificil, e elas devem ser facilmente modificadas
se necessario (NIIDA et al,, 1986).

A relagio primaria entre as classes da hierarquia € uma relagfo tipo-subtipo {ou
“ig.a" - "é-uma"), ou ainda relaclo parte-subparte. Cada dado da hierarquia representa
uma classe especifica de dados, cujos atributos ¢ métodos de inferéncia associados sdo
juntados. A hierarquia facilita a organizagio dos dados (RAMESH et al 1992}

A mais comum forma de regra ¢ a IF-THEN. Ela consiste de duas partes, uma
antecedente que lista a condigio € uma consegiiente que estipula o que conchuir ou come
serd a resposta, ou o proximo passo. Regras afetam a performance do sistema
especialista crucialmente por dois caminhos: nimero de regras ("storage requirements”)
e tempo de execugdo. Fazendo cada regra uma possibilidade genérica, um grande
dominio de conhecimento pode ser capturado por um pequeno numero de regras
poderosas (MAH et al 1991}

Um esquetna é necessario para representar as informagoes necessarias para o
"design” de uma planta no computador. Conhecimento pode ser representado por varios
caminhos, trés estruturas béasicas ajudam a controlar e organizar informagdes: frames,
parametros (fatos) e regras (LAHDENPERA et al,1989). Um frame € uma estrutura
que prepara a colegio de vérios tipos de dados sobre a base de conhecimentos. Usa-se
frames para agrupar pardmetros e regras relacionadas 2o problema que deseja-se
resolver. Parimetros sio pedagos individuais de conhecimento, como temperatura ¢
pressdo. Regras expressam relagbes entre os pardmetros e conclusBes sobre eles.
Frames sio classificados em uma hierarquia onde frames especificos herdam atributos
associados a frames abstratos (gerais). Frames podem ser arranjados em hierarquias que
correspondem a organizagio de dados da planta e que estocam dados muito
compactadamente. Um frame pode representar por exemplo, uma bomba especifica cujo

tipo € definido.
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2.5.3 - Metodologia de desenvolvimento de um sistera especialista

Uma metodologia usual para representar o conhecimento € baseado em virios
elementos (BANARES-ALCANTARA & WESTERBERG, 1985):

« técnicas de entrevista,

« principios para determinagio da estrutura global do modelo;
« instrumentos para construgdo iterativa do modelo;

s modificagio e teste do modelo;

» uso de procedimento e analises.

A metodologia de desenvolvimento de um sistema especialista tem as seguintes

etapas:
(1) preparacio inicial

« familiarizagio com o objeto de estudo;
« preparagio do caso a ser estudado, que serd coberto pelo sistema.

(2) "Design" do modelo inicial

e desenvolvimento da hierarquia inicial;

« identificacio e organizagio dos fatores relevantes,

» escolha do tipo de conexdio entre os espagos (OR, NOT, AND, RULESY,
» selecio de valores numéricos para parametros;

» que forma as questdes seriio perguntadas (seu formato);

« que tipo de resposta serd dado (YES, NO, valores, respostas literais}.

(3) Instalagio do modelo & construgdo do sistema
s testes das primeiras regras,
s testes do fluxo basico de controle;

« teste do modelo;
» complementagio e descrigio do modelo.
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(4) Performance ¢ analise

¢ precisio e consisténcia do sistema no julgamento/resposta as questdes;
= precisdio com respeito a incerteza nas observagdes, € com respeito a variagbes nos

valores dos parametros.
{5) Revisdo do modelo
« identificacio de se¢des que necessitam de methoramento.

2.5.4 - Sistema especialista em bioprocessos

Inteligéncia artificial est4 sendo aplicada em diferentes 4reas da biotecnologia. A
técnica mais utilizada nesta area & sistema especialistas. Recentemente, algumas
aplicagBes de sistemas especialistas em automagdo, supervisio ¢ "design” de unidades na
biotecnologia tem sido publicados, KARIM e HALME (citado por HITZMANN et al,
1992) desenvolveram um sistema especialista para analise, diagnostico de falhas ¢ mau
funcionamento e otimizagio "online” de processos fermentativos. A principal fungio
deste sistema ¢ ajudar operadores e methorar as condigdes do processo fermentativo com
minimo de supervisio. NAKAMURA (citado por HITZMANN et al. 1992) aplicou
logica "fuzzy" para o controle da concentragdo de agcar, para obter uma faixa desejada
durante a produgiio do 4cido glutdmico em batelada. SIMES et al (1992)
desenvolveram um sistema especialista utilizando 16gica “fuzzy" orientada para objeto
para controlar uma planta de fermentagio. Os principais elementos do sistema consiste
de um mecanismo de inferéncia, uma base de dados, uma base de conhecimento e um
avaliador de expressio. O avaliador de expressio calcula a taxa especifica de
crescimento, substrato e formagio de produto em diferentes estados fisiologicos.
DAVIDSON (1994) desenvolveu um sistema especialista para ajudar operadores
tomarem decisdes e implementar o conirole em processos alimenticios, VINTER et al
(1992) desenvolveram o sistema especialista "FERMEXPERT", para controle de
processo fermentativo, e a aquisicio de dados ¢ feita em tempo real "on-line” e "off-
line", existe um editor ¢ uma lvraria de equagBes para fermentagio tipo batelada,
batelada alimentada ("fed-batch”) e continua.

MAUGER]I FILHO & ASENJO (1992) desenvolveram um prototipo de um
sistema especialista, uma interface e criam base de dados com as principais propriedades
de proteinas contaminantes. O sistema especialista seleciona a sequéncia otima de
equipamentos para separagdo e purificagio de proteinas.



LAPOINTE et al. (1989) apresentam um protdtipe de um sistema especialista
chamado BIOEXPERT para controlar uma planta de tratamento de residuos com
aplicagdes em fathas, mal funcionamento e diagnéstico da planta. RECKNAGEL et al
(1994) apresentam um sistema especialista hibrido para utilizagio em controle de lagos e
reservatorios;, o "shell" Nexpert Object foi utilizado. O sistema faz a interface em trés
niveis : interface geografico com mapas e regides consideradas, um modelo de simulagio
e a base de dados HIDA e uma interface para consultar a base de conhecimento sobre 08
problemas da qualidade dos lagos.
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3 - METODOLOGIA

3.1 - Descrigiio do processo

O processo de fermentagio alcodlica continua pode ser dividido em trés partes,
como pode ser observado na Figura 01:

- unidade de tratamento acido;
- uymdade de separaciio de células de leveduras;

-~ fermentadores.

Ao mosto ¢ adicionado o reciclo, que contém as células de levedura que j4
sofreram o tratamento acido (fermento tratado).  Esta mistura € entfio enviada aos
fermentadores. A fra¢io entre o volume de fermento tratado e o volume total de
alimentagio dos fermentadores é chamada de taxa de reciclo.

ApOs ocorrida a transformagio dos aglicares em etanol, o wvinho fermentado
contendo células de levedura (vinho bruto) € enviado para a unidade de separagdo. Esta
unidade é constituida de separadoras centrifugas de pratos que frabalham a wma
velocidade angular em torno de 8000 rpm. Estas separadoras recebem o winho bruto
contendo de 30 a 45g de células (MS) por kitro de virho ¢ fornece dois produtos: uma
fase leve e outra fase pesada. A fase pesada contendo entre 160 a 200g de células por
litro é chamada de leite ou creme de levedura. Este creme ¢ enviado para a unidade de
tratamento 4cido. A fase leve, praticamente isenta de células de levedura (concentragio
méxima permitida 3 g de células por litro) € chamada de vinho delevedurado. Este €
enviado ao tanque pulmio da unidade de destilacio, também chamada de dorna volante.

A unidade de tratamento acido € constituida de 3 ou 4 tanques denominados
cubas, equipados com sistemas de agitagiio por injec@o de ar. O tratamento € continuo e
consiste em se receber o creme de levedura na primeira cuba, diluido com agua de boa
gualidade geralmente na proporcio de: 1 de creme para 1 de dgua. Em seguida ajusta-se
o pH do creme diluido a 2,0 - 2,5 utilizando &cido sulfirico concentrado.

O volume total das cubas é suficiente para se obter um tempo de tratamento entre

1 e 2 horas.



O meio de alimentagio {mosto) € constituido geralmente de uma mistura de caldo
tratado e melago proveniente da fabricagio de agucar, O caldo de cana-de-agucar
enviado para a destilaria, geralmente recebe um tratamenic que consiste basicamente em
um aquecimento seguido por uma decantagio. Com isto, pretende-se eliminar solidos
insoltiveis tais como terra, bagacilho, etc presentes neste. De uma forma geral, ndo se
usa adicionar nutrientes ao meio de alimentacio {mosto).

1.2 - Modelo Cinético

0 modelo cinético utilizado neste trabalho é o sugerido por LEE et al (1983).
Fste modelo foi escolhido apds varios testes em unidades industriais que indicaram que
este descreve bem o comportamento do processo nas condigSes industriais brasileiras e

sua forma algébrica ¢

ewlond ) 560

Este modelo é derivado do modelo de Monod, portanto sua aplicagio fica
restrita aos casos onde se assume crescimento balanceado e portanto aplicavel a
processos continuos de fermentagdo alcodlica no estado estacionario, onde esta

consideracio € razoavel.

A influéncia da temperatura sobre a velocidade especifica de crescimento do
microrganismo nio é considerada diretamente no modelo como 08 demais termos.
Como esta ¢ uma grandeza fisica, é recomendado determinar seu efeito sobre os

parimetros cinéticos, principalmente aqueles relacionados com 2 resisténcia da levedura

ao etanol.

Seguinde o comportamento da §. cerevisize com relagdo a tolerincia ao etanol
citado por VAN UDEN (1983), propds-se o seguinte comportamento para o valor de

Pmax em relacdo a temperatura.

- abaixo da temperatura critica superior, Pméx é constante ¢ seu valor ¢ igual ao

correspondente a temperatura critica superior; e

- acima da temperatura critica superior, o valor de Pméx decresce exponencialmerie com

o aumento da temperatura, segundo a equacio (2}
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Seguindo o critério proposto por VAN UDEN (1985), ANDRIETTA. (1994)
determinou o seguinte modelo para correlacionar a tolerdncia do etanol com relagio a
femperatura .

Pux = Ko™ (2)

Ensaios realizados no laboratorio de Bioengenharia da Faculdade de Alimentos
da Universidade de Campinas, mostraram que para a levedura testada a temperatura

critica superior esta proxima dos 32 °C.

Para efeito da temperatura na velocidade de crescimento utiliza-se a equagdo de
Arrhenius sugerida por DALE et al. (1990).

=

bt = A e RE (3)
321 - Parfmetros Cinéticos

Por serem caracteristicas do microrganismo e do meio de cultivo utilizado nos
ensaios de obtengdo, os valores dos parimetros cinéticos encontrados na literatura
variam bastante de um trabatho para outro. Os parfmetros cinéticos dependem de varios
fatores e sio uma caracteristica do microrganismo e do meio de cultivo utilizado.

Os valores dos parimetros cinéticos utilizado, siio aqueles citados por
ANDRIETTA & STUPIELLO, (1990). Estes valores foram encontrados tentando
reproduzir em laboratorio as condigbes industriais, e rais tarde foram ajustados com
dados de unidades industriais operando em batelada-alimentada.

Os valores destes parimetros estdo contidos na Tabela 3.



Tabela 3. Valores dos parimetros cinéticos validos para a temperatura de 32°C

PARAMETROS VALORES
HIAX 0.41 1/h
Pmax 163 g/l
Xmax 106 g/

i 3.0
i 1.8
Yp/s 0.445
Yx/s 8,033

As constantes que relacionam o valor de Pméx com a temperatura foram
estimados através de dados experimentais que expressam a tendéncia do comportamento
deste pardmetro com a temperatura. Os valores destas constantes estdo mostrados na
Tabela 4.

Para temperaturas abaixo de 32 °C, o valor de Pmax ¢ considerado constante e
igual ao de 32 °C.

As constantes que relacionam y_, com a temperatura estio contidos na Tabela
5. O valor da energia de ativagdo (E) foi determunado por DALE et al. (1990} ¢ o valor
da constante A foi ajustado para se obter valores compativeis com aqueles encontrados

para a 5. cerevisiae em cultivo com células livre.

Tabela 4. Valores das constantes da equagio (2)

CONSTANTES VALORES
Ko 895.6 ¢/l
a -0.0676 1/ °(C

Tabela 5 Valores das constantes da equacio (3)

CONSTANTES VALORES
E 1.54104 cal/mol
A 4.50 10 10




3.3 - Definicio e modelagem do reator

Neste trabatho foi utilizado reatores de mistura perfeita ligados em série, cada um
contendo um trocador de calor para resfriamento. As vazfes de fluido reagente e de
resfriamento no trocador foram consideradas iguais. O nimero de reatores podera variar
seguindo a preferéneia do usuario (opgdes de 2 a 5 reatores).

Um fluxograma esquematico contendo as nomenclaturas das correntes de um

reator de mistura perfeita é mostrado na Figura 6.

F Fw.Sw N Fw,Sf
So A Xw , Pw Xf.Pf
Fi1 el
Fa FI,Sw
- N
X1, Pt
Fv,5f
AR ﬂg
Fr.Sr
X, Pr
d Fs
>

Figura 6: Fluxograma esquematico da unidade de fermentagiio com reatores de mistura

A variaciio do valor de Ks em relagio as diferentes composi¢Bes do mosto foi
obtido em laboratdric e em experiéncias industriais, onde vartou-se a percentagem de

mel no calde. Com os dados obtidos, enconirou-~se uma correlacdo para o valor de Ks:

Ks=2.1-2.483 x+3.083 x° 4
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onde x € a percentagem de agucar proveniente do mel ao caldo. Para x = 0 (caldo) Ks ¢
Z2leparax=100 (mel) Ks €2.7.

Existe duas alternativas para se fazer o balango de massa: um wutilizando como
dado de entrada a vaziio de meio de alimentacio (mosto) e outro utilizando a produgiio

de etanol desejada. A seguir as respectivas equagbes de balango:

(a} Considerando a vazio de meio de alimentacdo (mosto)

¥ ;
Fy = T (5)
Fr=Fw—F (6)
F-X
b= —— (7
X

Fa=Fr-Fn (8)
Fue T (XL~ Xr)

VI G - XW) )
Fiz FW"“FV (10}
s= Fi—Fn (11}

Fn-5
S, = e (12)
F
_ (Fr-Sr+ F-So)
Sw = - (13)
Fu-Pr _
r = 14
P ) (14
{F:.P)
Pw= o {15)
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{b) Considerando a produgio de etanol :

Pa-0.79-1000
Fv=

Pr-24
Fv'(Xf*"X.v)
| ==
(3 - Xs)
wa Fv+FI
ro= R‘Fw
Fm FW""FI“
FnzFr._XI
Xy = Fr- Xr
Fw
B (Pr—Pw)+ Yr/s-St
T Yris
G = Fo Se-Fr &
F

(16)

a7

(18)
(19)

(20)

30

(22)

(23)

(24)

As equagdes para Fs,Fa,Pr,Sr e Pw s80 as mesmas nas duas sifuagles.

Rabendo-se que:

ax

“ o uX

a X

o _dx/dr
S/ dt
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v, =LAy

ds / dt
Fazendo um balango de massa em relagio a células de levedura, tem-se:

V. d—X = Xo—Fo - Xo+n V
ot (28)

no estado estacionario tem-se:

Fw Xi

v e~ Xow) @9

substituindo a equagdo do modelo cinético {1) na equaglo (29), vem:

: n : m :
fm“izpmax-(i_-i) «(1-_X ( > N 2] (30)
Y Pmiax Ximéx S+ Ks X - Xw

Considerando Yp/g constante para as condigdes de operagdo do reator, a

integracio das equagOes (26) e (27) resulta em:

Xi= Yy s-(Sw—Sr)+ Xw (31)
P, = Yy (Sy =S¢ )+ Py (32)
Com as equagdes (30), (31) & (323, conhecendo-se a conversio requerida e a
vazio de alimentacio, obtém-se o volume de reator necessario. Em sistemas com mais

de um reator, estas equagdes devern ser resolvidas para cada um deles e as

concentragBes da saida do anterior s3o as de entrada do posterior.
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3.4 - Defini¢io dos trocadores de calor utilizados no resfriamento dos reatores

Os trocadores retiram calor do reator, com o objetivo de manter a sua
temperatura constante. O fluido de resfriamento utilizado € a agua a temperatura

ambiente,

Os trocadores podem ser de placas ou casco e tubo (multi tubular). Dependendo
do tipo de trocador tem-se um coeficiente global de troca térmica (U):
casco e tubo - U =900  kecal i1°Cim?2
placas -U=3500 kcal hi°CHnr?

O trocador de placas tem maior eficiéncia de troca térmica, portanto uwm

coeficiente maior.

Fazendo-se um balango de energia para o reator 1 Hustrado na Figura 7 abaixo

tem-se:

TA
FW
Fki teator
Tki i
> TR
Ta
Fii _
| Fhki
A | TR
TROCADOR <
Tii
S Fii

Figura 7 : Esquema de um reator com um trocador para resfriamento
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fa-Fw.pc +F, - T, .pc,~F, - Ty-pc, = r"‘?ﬁ{{»k]; F,pc,{32)

xis

simplificando tem-se:

rV-AH  F,-(T-T,)

T, =T, + , + 33
oo Yy Eg-pec, Ey )
fazendo um balango de energia no trocador ven:
F.p, e lT, -1,
T. =T 48 Py su( R La) (34)

i 3

Fi-py- Coii
agora, fazendo-se um balango de energia no trocador encontramos a area de troca

TErmica necessana;

A:W,W_Q;___:_, (33)
U-LMpr
E, Py el T~ T

A= % Pig pk( R lu) 36)

ULMDT

LMDT ¢ a media logaritmica da diferenga de temperatura:

(37)

A vazio de fluido reagenie ¢ de fluido de resfnamento s3o iguais, para
possibilitar a implantacio de um sistema de retro lavagem do trocador {somente para

trocador a placa}.
3.5 - Definiciio do trocador para tratamento de caldo
Quando o usuario decide pelo tratamento do caldo, este serd aquecido a 105 ° C,

decantado e posteriormente resfriado.  Esta operagfio visa retirar solidos insoliveis do
mesme. O aguecimento € feito através de trocador de calor que podera utilizar vapor de

escape, vegetal ou vapor das caldeiras.

Para o célculo do calor de vaporizacdo, utiizou-se a expressfio citada por REID
et al. (1977):
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R. 'It =708-(1-Tr)" + 1095 W (1~ Tr)0.4.56 38)

i

onde AH ¢é dado em Kcal/Kgmol

Através de um balango de energia, calcula-se a quantidade de vapor necessério
para aquecer o caldo, a equagdo encontrada € a seguinte:

Fopc,(105-T,)
o AH,

m (39)

e a area de troca térmica é encontrada através da seguinie equacéo :

 Fopo,-{105-T,)
- U.IMDT

(40)

3.6 - Defimgdio do volume de cuba para tratamento acido

Para se determinar ¢ volume das cubas, deve-se conhecer o tempo de tratamento
do fermento, que poderd ser de 1 ou 2 horas e também o nimero de cubas de tratamento
desejado que podera ser 3 ou 4 cubas. O volume das cubas serfio iguais, e a equagiio
para calculos € o seguinte:

Fr

yﬂ;ba 22 e« B {41)
#°cubas

3.7 - Definicio do niimero de centrifugas

Para se determinar o nimero de centrifugas, deve-se escother a capacidade
nominal das centrifugas, e usar um coeficiente de seguranga de 30%. O ntimero obtido é
arredondado para o nimero superior. A equagio para ¢ calculo do numero de

centrifugas ¢ o seguinte:

Fw
I centrifuaggs = ———ee 47
ﬁ g .F;:enrr . O? 7 i’ )
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4 - Desenvolvimento do sistema especialista e resultados
4.1 - Desenvolvimento do Sistema

Para o desenvolvimenio da base de conhecimento, foram feitas visitas a
destilarias que trabatham com fermentagao continua e em especial a Usina Guarani em
Severinia (SP), onde existe uma planta em que foi baseado este sistema.

Foram feitas consultas a especialistas que trabalbam na 4rea, para aquisi¢io das
regras heuristicas (praticas) € formagao da base de conhecimento. Com a aquisi¢io do
conhecimento através das entrevistas, foram identificados os fatores relevantes, no

projeto de uma usina.

Apos a coleta de dados, teve inicio a estrutura do banco de dados, isto € a Base
de Conhecimento. Primeiramente foram formuladas as questdes para os dados de
entrada do sistema, escolhidos as faixas de valores padres (“defoult”) das variaveis que
serio questionados aos usuarios, € 08 problemas que variagOes nestes pardmetros

acarretariam ao processo.

Utilizou-se o “shell” PcPlus da Texas Instruments para O desenvolvimento do
sisterna. O sistema foi estruturado em um frame (Equipm) e um sub-frame (Volume). O
frame trata das questdes relativas ac mosto € a0 processo, numero de cubas, tratamento
de caldo, composigio do mosto e chega a concluses sobre equipamentos de separaglo
de sélidos que serfio utilizados no processo. O sub-frame trata das questdes relativas aos
dados de entrada como: concentragbes de células em linhas do processo, vazdo de
alimentagdo ou produgio de etanol, taxa de reciclo, temperaturas, tipo de trocador de
calor, faz a interface com O programa em linguagem executavel para o calculo do volume
dos reatores, varias vazdes do processo, area de troca térmica dos trocadores, yvazdes de

fluido refrigerante ¢ volume das cubas.

Foram construidas as primeiras regras, para dados de entrada, mensagens ¢
“Help" explicando a importincia destes pardmetros no processo, suas implicages sobre
produtividade, volume dos reatores, CONsumo de acido, custo de instalagBo, custo de
equipamentos periféricos (centrifugas, aparethos de destilagio, cubas de tratamento
arido). Nesta etapa escolheu-se o tipo de pardmetro (Yes/ No, Value, Positive Number,
Singlevalue, ask-all ...}, como apareceriam as perguntas no sistema (formato), e sua
ordem de apresentagio. No PcPlus existe parimetros especificos chamado pardmetro
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"Goal", todo frame ou subframe tem que ter pelo menos urm pardmetro "Goal", estes
parimetros sio os que dardo as conclusdes ao sistema. Todos os "Goal" aparecem nas
concluses finais do sistema. O subframe tem acesso a todos os parimetros do frame.

Na Figura 8 tem-se uma representagio das perguntas feitas ao usuario do
sistema, nestas perguntas contém geralmente as variaveis do processo e as sugestdes do
sistema que sfo baseadas em dados de simulagdes, lmitagdes industriais, e custo de

instalacio.
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4.2 - Descricio do sistema, parimetros ¢ resultados
Tipo de mosto : MOSTO

() parimetro mosto pode ter trés opgdes : caldo, caldo mais mel ¢ mel
Recomenda-se utilizar uma composigio mista de caldo mais mel. E necessario uma
composigio mista, porque o mel contém importantes macronutrientes (fosforo, potassio,
ferro, fontes de nitrogenio, aminodcidos..), vitaminas e sais minerais, sendo que o3
antinoacidos sio absorvidos diretamente pelas leveduras.

Quando escolhe-se somente caldo, ou composigio de 0 a 35 % de agtcar vindo
do mel, nfio tem-se um meio ideal para as teveduras se desenvolverem, pois pode haver
caréncia de alguns nutrientes. O sistema entdo indica que © usuario devera adicionar
macronutrientes ac processo. Neste caso tem-se um Ks mator do que em relagho ao
4timo e portanto menor taxa de reagao. O menor Ks é obtido com a composi¢io 40 %
do agticar sendo proveniente do mel, e o maior € conseguido guando utiiza-se somente

mel.

Quando escolhe-se somente mel, o sistema indica que haverd incrustagdo nos
apareihos de destilago devido a alta concentragio de célcio e magnésio existentes no
mel. O sistema recomendard a retirada dos ions para evitar estes problemas, através de
aquecimento a 121 °C por 30 minutos com a adigio de fosfato monoacido de sédio 0.5
o/l e posterior decantagdo. Com mel obtém-se o maior Ks e portanto a menor afinidade
com o substrato o que implicard em menores taxas de reagio e menores produtividades,
isto ocorre devido ao aumento na concentragdo de inibidores.  As variagles da
produtividade com a concentragdo podem ser observadas na Figura 9, observou-se que a
méaxima produtividade é conseguida na composigio de 40% do aglicar vindo do mel.

Quando utiliza-se caldo ou caldo mais mel sem tratamenio é necessario a retirada
de sélidos do processo como terra ¢ bagacilho, pois estes acarretam desgaste nas
centrifugas, aumento do consumo de acido e diminuem a eficiéncia do processo.
Sistemas eficiéntes de retirada de sélidos devem ser adotados para evitar acmulo destes
no fundo dos reatores, aumentando os riscos de contaminagio. O pouco solido que
continua no processo val aumentando sua concentragdo cotm o decorrer do tempo, pois
o processo de fermentaglo continua tem como caracteristica acumular solidos

{leveduras).
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Figura 09 : Variagdo da porcentagem de ART proveniente do mel no mosto com a
produtividade do sistema

Obs: Nas simulagdes foram utilizadas as seguintes condigbes:
Vazio de alimentagio : 100 m*/ h

Concentragio de ART : 180 g/l

Concentragiio de células no creme : 180 g/l

Concentragio de células no reciclo : 90 g/t

Concentragio de células no vinho delevedurado : 3 g/l

Taxa de reciclo : 0.3

Nimero de estagios : 4

Temperatura do mosto na entrada : 29 ° C

Temperatura de operaggo do reator 335°C

Temperatura da dgua de resfriamento : 29 °C

Nas Figuras 19 e 20 a temperatura do mosto utilizada fol de 27° C e a temperatura da

4gua de resfriamento de 26° C.
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Composigio do mosto : Parimetro - COMP

Quando escolhe-se uma composi¢io mista de caldo mais mel o sistema pergunta
a propor¢io de ART proveniente do mel no mosto. Este pardmetro é usado para se
determinar Ks através de uma correlagio empirica (equagio 4, capitulo 3). O sistema
envia para o programa o valor da composi¢io e entdo o valor de Ks € calculado.
Recomenda-se utilizar a composigio de 40% do agicar vindo do mel e 60 % do aglicar
vindo do caldo. Esta composigio foi retirada de experiéncia pratica das usinas. Na
Figura 10 apresenta-se variagio da produtividade com o ntmero de reatores para as irés
composigbes. Fica evidente pela Figura que para 4 reatores & uma composigdo de 40 %
de ART proveniente do mel consegue-se Uma 1maior produtividade.
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Figura 10 : Variagio da produtividade com o nimero de reatores e com o tipo de mosto
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Tratamento de caldo : pardmetro : CALDO

Quando a opgio escolhida € o pardmetro mosto igual a caldo ou caldo mais mel,
o sistema questiona se havera tratamento de caldo ou ndo. O sistema recomenda, fazer o
tratamento, mas a opgo é do usudrio. O tratamento ¢ para retirada de solidos insoliiveis
e consiste na elevagio da temperatura do caldo a 105 °C, decantagdo dos solidos
insoliveis ¢ posterior resfriamento. O aquecimento serg feito com trocadores de calor
que poderfio utilizar vapor de escape, vegetal ou vapor das caldeiras para o aguecimento.
Neste caso o sistema recomendara a instalacio de um decantador de bandejas. Isto deve
assegurar juntamente com O tratamento que ndo havera solidos no processo. Deve-se
retirar os solidos do caldo antes que este entre no processo, pois, esta operaglo € muito

mais simples quando comparada aquela que visa eliminar sdlidos do processo.

No caso de entrada de solidos no processo deve-se evitar sua deposigdo no
fundo dos teatores, pois isto favorece o crescimento de bactérias e leveduras
contaminantes. O principal problema gerado pela entrada de solidos no processo éa
queda de eficiéncia das centrifugas. Quando ocorre deposito de sélides no fundo dos
reatores, pode-se recorrer a purgas para minimizar o problema, no entanto, ha grande
perda de levedura junto com os solidos depositados, principalmente no primeiro reator,
A purga s6 ameniza o problema Ja que nfio consegue retirar todo o solido, e mesmo que
este esteja em pequena quantidade, ao chegar nas centrifiigas ele voltara com o creme de
levedura, e nio saira do processo. Uma malor quantidade de sélidos suspensos implicara
no aumento da quantidade de acido no tratamento, pois eles atrapatham o desempenho
das centrifugas. Devido a isto ¢ para ter-se uma boa eficiéneia fermentativa ¢ um nivel
de contaminagio menor ¢ imprescindivel a retirada dos solidos do processo. O sistema
recomenda em todas as condices a utilizagio de reator de fundo cOnico 60° que facilita

a saida dos sohdos do fundo dos reatores.

Quando escolhe-se 0 ndo tratamento, o sistema recomendard a instalagdo de um
hidrociclone que é um equipamento barato e que retira 90% dos solidos, juntamente com
purga nos reatores j4 que com o passar do tempo haveri acimulo de solidos, pois, o
processo de fermentagdo alcodlica continua tem como caracteristica manter solidos

nsoliveis {levedura) em processo.
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Temperatura do vapor para o tratamento de caldo : Pardmetro . TEMPVAP

Este parimetro é necessario para se determinar o calor de vaporizagio do vapor
saturado, através de uma correlagio empirica. [Este parimetro sera enviado a um
programa especifico (VAPOR EXE) , onde sera calculado a guantidade de vapor (kg/h)
e a 4rea de troca térmica do trocador necessario para se fazer o tratamento.

Nimero de estagio do processo : Pardmetro : ESTAGIO

Este pardmeiro é muifo importanie para 0 processo. Para condigBes definidas,
nota-se um aumento na produtividade quando se aumenta o nimero de estagios. O
ganho em diferenca de produtividade a partir de quatro estagios € muito pequena, por
isto o sistema recomenda o mamero de quatro estdgios, isto pode ser observado na

Figura 10,

Quanto maior o nimero de estagios ha um aumento de produtividade, porém
aumenta-se os problemas hidraulicos devido ao grande desnivel necessario, além de
outros problemas como maior quantidade de bombas, trocadores de calor, etc., que
encarecem 2 construgdo e manutengio da planta. O numero de estagios ¢ usado no

célculo dos volumes e produtividade do sistema.
Nimero de cubas - Pardmetro : CUBA

Fm um processo continuo deve-se fazer o reciclo de células. Optou-se aqui em
realizar o classico tratamento 4cido no creme de leveduras que vem sendo feito ha

décadas nas destilarias brasileiras e com bom resultado.

Usualmente em destilarias utilizam-se trés ou quatro cubas, quatro acarretam em
cubas de volumes menores, permitindo uma melhor distribuigio destes tanques na planta.
O sistema recomenda o uso de quatro cubas, pois estas podem funcionar como tangue

pulméo e conseqiientemente proporcionando uma maior flexibilidade na planta.

30



Dados de entrada : Parimetro : DADOS

Este parimetro tem a finalidade de solicitar a0 usuério qual o dado de entrada
deseiado. Existem duas opgdes : vaziio de mosto de entrada {alimentacdo} em m3/h ou
produgio de etanol em m3/dia. Dependendo da op¢do escothida, tem-se balangos de

massa diferentes.

Quando escolhe-se a vazdo de mosto na alimentagio, o sistema pergunta a
concentragio de agficar no mosto. Quando a opglo € produgho de alcool, o sistema
pergunta a produgio de alcool desejada e a concentragao de etanol na saida do ultimo
estagio e calcula a concentragio de aglicar & a vazlio de mosto na alimentacdo.

Vazio de alimentacio - Pardmetro : VAZENT

Quando escolhe-se o dado de entrada, vazdo de mosto de entrada, ¢ sistema
pergunta qual é a vazdo de mosto na alimentagio. Este pardmetro serd utilizado no
balanco de massa para calculo das vazbes e concentragdes de entrada no primeiro reator.

Concentragio de aglicar na alimentagdo | Parmetro CC-MOSTO

Este parametro serd utilizado no balango de massa para calcular as vazdes do
processc e concentragbes de entrada da primeira doma. A concentragio de entrada de
agcares redutores totais (ART) € de primordial importincia no processo fermentativo,
influenciando em varios parimetros tais como: produtividade, consumo de vapor na

destilacdo, mimero de centrifugas, etc.

Simulacdes indicam que uma produtividade maxima ¢ conseguida em torno de 40
a 50 g/l de ART no mosto como pode ser observado da Figura 11. Nestas condigles a
concentragio de etanol atingida no vinho fermentado ¢ de 18 g/l ou 23 °GL
aproximadamente. Nesta concentragdo ¢ consuma de vapor a ser utilizado na destilagio
seria muito elevado, o que tornaria o processo economicamente desvantajoso, além de
implicar em problemas maiores de contaminagio devido ao baixo teor alcedlico.

A produtividade do processo diminui com o aumento da concentragio de aglcar
e o volume total dos reatores cresce muito para concentragBes acima de 200 g/l como
pode ser observado da Figura 12, Neste caso, tem-se como vantagem uf menot

consumo de vapor na destilagio, no entanto havera uma queda na viabilidade celular, ¢



uma maior instabilidade do processo. Por outro lado, concentragio de aglicar menor que
150 g/ resultars em baixas concentragies de etanol final e um menor tempo de
residéncia do processo, proporcionando um aumento na produtividade. No entanto, tem-
se como desvantagem o aumento no consumo de vapor utilizado na destilago, da
quantidade de vinhaga, do niimero de centrifugas e da infeccio.

Portanto, o sistema aconselha o uso de concentragSes na faixa de 170 2 190 g
de ART no mosto, faixa esta amplamente utilizada nos processos continuos e com bons

resultados.
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Figura 11 : Variagfo da produtividade com a concentragio de ART
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Figura 12 © Variagiio do volume total dos reatores com a concentragio de ART

Producio de alcool desejada : Pardmetro | PROD

Este parimetro sera utilizado no balango de massa para o calculo das vazdes.
Valores em tomo de 200 a 300 m3/dia, so mais usuais na indistria, mas valores
diferentes podem ser escolhidos. Este pardmetro influenciara o volume dos reatores € as

vazdes do processo.
Concentragio de etanol no itimo estagio : Pardmetro . CC-ALCOOL

Este parimetro é de vital importincia para o processo. Valores de concentragGes
baixas, acatretam em um aumento no consumo de vapor, aumento da quantidade de
vinho fermentado, exigindo maior niimero de centrifugas. O volume de vinbaca
produzido seria muito grande exigindo um sistema de distribuigéio bastante dispendioso,
A produtividade do sistema seria elevada e um menor volume dos reatores sefia
requerido. Isto pode ser observado das Figuras 13 e 14, A economia nos volumes de
reatores seria desprezivel quando comparada aos investimentos necessarios em

equipamentos periféricos.



A faixa de concentragio minima que o sistema aceita € de 40 gl (5 GLj e a
méaxima é de 87 g/l (11 °GL), a concentragio recomendada pelo sistema € a usual de
destilaria que € de 66 g/l (8,3 °GL).
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Concentragiio de células no vinho delevedurado : Parimetro : CC-VINHOD

Esta concentragio é utilizada no balango de massa para o calculo das vazbes. Ela
indica o quanto de células é perdida nas centrifugas. Uma boa centrifugagio acarreta em
baixa quantidade de células no vinho delevedurado. Usualmente aceita-se faixa de
concentragdes de até 3 g/l que ndo comprometem a produtividade do sistema. Porém,
deve-se salientar que quanto menor esta concentragio melhor para O processo.
Concentraghes acima de 3 g/l comprometem o processo. Neste ¢aso o sistema indica

que deve-se parar, lavar as centrifugas e examinar seus bicos.

Concentracio de células no creme de leveduras . Parametro : CC-CREME

Este pardmetro é utilizado no balango de massa para s¢ determinar as vazies € as
concentraghes de entrada do reator. A produtividade do processo aumenta com O
aumento na concentragio de células no creme e o volume total dos reatores diminui,
como pode ser observado das Figuras 15 e 16, A faixa de concentragdes indicada pelo
sisterna & de 170 2 190 g/l.

Para concentragdes acima de 190 g/l tem-se uma diminuigdo no consumo de
icido sulfirico e maiores produtividades sfo alcancadas, portanto, quanto mais
concentrado o creme melhor para o processo. O limite esta na capacidade das
centrifugas. As centrifugas geralmente trabatham com concentragdes em tomo de 60 %
(180 g/). A concentragio depende do bom funcionamento das centrifugas, podendo
atingir até 80 %, porém, tem-se maior perda de células no vinho.

O sistema frisa que um processo de concentracdo eficiente (pouca perda de
teveduras nio vinho e alta concentragio no creme) é condigiio “sine qua non” para um

bom processo fermentativo.
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Concentragio de células no reciclo ; Parmetro : CC-RECIC

Fsta concentraglio ¢ utilizada para se determinar as vazbes e concentragdes de
entrada no reator, através do balango de massa. Esta concentragio esta relacionada a
concentragio de células no creme, e & agua de diluigio. Experiéncias em usinas indicam
que a proporgdo de creme igual a de dgua ( 1 : 1) sfo favordvels ao processo, poIs
acarretard em menort teor alcoodlico no fermento tratado, sem causar um grande efeito
dilutdor no vinho delevedurado.

Taxa de reciclo : Pardmetro | RECIC

A taxa de reciclo ¢ utilizada no calculo de vazdes do reator. Este pardmetro é
muito importante no processo, pois o volume total dos reatores diminui e a
produtividade aumenta com O aumento da taxa de reciclo. Porém, altas taxas de reciclo
aumentam 2z taxa de diluigio nos reatores, diminuindo a concentragio final de etanol o
que implica em um aumento no consumo de vapor para destilagdo e aumento na

demanda por equipamentos periféricos.

O sistema indica uma faixa de taxa de reciclo de 25 a 35 % , onde consegue-se
uma faixa 6tima de operagio, com menor volume de reatores e razodvel produtividade,

como pode ser observado das Figuras 17 e 18.

Para taxas de reciclo abaixo de 25 %, tem-se uma menor concentragio de células
que saem das centrifugas, portanto adiciona-se menos dgua e com isto tem-se wm maior
poder tampéo do creme e maior consumo de dcido.  Para taxas de reciclo acima de 35 %

havera necessidade de mais equipamentos periféricos, e maior consumo de vapor.
Tempo de tratamento do creme de levedura : Parimetro : TEMPO

Este parimetro é usado para o caleulo do volume das cubas, o sistema indica ao
usudrio duas opgbes : 1 ou 2 horas, estes sdo 0s tempos usuais nas destilarias, tempos

maiores poderiam reduzir a viabilidade da levedura.

Este tempo é necessdrio para eliminagio de contaminantes (bactérias) devido ao
baixo pH do meio, e ao mesmo tempo ativagio das leveduras através da adi¢io de ar. O
sistema recomenda o tempo de duas horas pois, desta forma tem-se maior flexibilidade

na planta caso OCOIT4 IMprevistos no provesso.
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Capacidade nominal das centrifugas : Pardmetro - CENTR

Este pardmetro é utilizado no caleulo do nimero de centrifugas. 0O usuario
podera escother entre as capacidades nominais de 40,60, 30 e 90 m3/h que sio
capacidades usuais de trabalho na indistria.

Temperatura da dgua de resfriamento : Pardmetro | TAGUA

Esta temperatura ¢ usada no balango energético para o calculo da area de troca
térmica e vazdes dos trocadores de resfriamento dos reatores. O sistema recomenda
ysar a temperatura maxima do rio, lagoa ou torre de resfriamento onde vai ser captado a

agua.
Temperatura do mosto : Pardmetro : TMOSTO

Esta temperatura ¢ usada no balango energético para o calculo da area de troca
térmica e vazBes nos trocadores de calor dos reatores. Quanto menor a temperatura,
melhor ¢ para o processo pois, acarreta em uma diminuicao da energia ou frea de troca
térmica necessaria para o resfriamento dos reatores. Ela deve ser menor que &
temperatura de operagdo dos reatores, Temperaturas acima de 28 °C podem acarretar
em sobrecarga dos trocadores e aumento da temperatura de operagao dos reatores. Para
temperaturas acima de 30 °C o sistema indica um trocador para ¢ resfriamento do caldo.

Temperatura de operagio dos reatores : Pardmetro TOPER

Fsta temperatura é usada no balango energetico para 0 céalculo da area de troca
térmica e vazies nos trocadores de calor dos reatores. Este pardmetro afeta muito 2
produtividade do processo. Temperaturas elevadas diminuem a produtividade, como
pode ser observado da Figura 19 Afetam geraimente a viabilidade das leveduras,
acarretam sobrecarga no trocador ¢ aumentam ¢ volume total dos reatores, como pode-

se observar da Figura 20.
A temperatura deve ser bem controlada, pois altas temperaturas favorecem

a floculacdo de leveduras, o que implica em maior gasto com dcido ¢ menor
produtividade, pois, a floculacio atrapatha o desempenho das centrifugas.
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O sistema recomenda temperaturas na faixa de 32 a 34 °C, que implicam em
produtividades que nfo comprometem o processo, Temperaturas altas diminuem a
velovidade de produgio de etanol, embora impliquem em menor area de troca térmica
para os trocadores. ANDRIETTA (1994) determinou um valor otimo de 33,5 °C que ¢
um compromisso entre produtividade e area de troca térmica. A faixa de temperatura de
operagio é determinada de modo a ndo ter-se grande aumento na 4rea de troca térmica
dos trocadores e nem grande perdas na produtividade (Figura 20).

Tipo de Trocador | Pardmetro : TROCAD

O sistema fornece duas opgdes ao usuario na escotha deste pardmetro : Placas ou
Casco e Tubo. O parimetro é usado para conhecer qual serd o coeficiente de troca
térmica utilizado no calculo das dreas de troca dos trocadores de calor. O sistema indica
ao usuario que o trocador de placas, ocupa menor area ¢ tem uma troca mais eficiente,

porém € mais caro que o casco ¢ tubo.
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Figura 19 : Vanagio da produtividade com a temperatura
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Figura 20 © Variacio da temperatura de operagiio com o volume total dos reatores € com
a area de troca térmica dos trocadores

4.3 - ConsideragGes finais

O sistema envia os pardmetros necessarios a um arquivos de dados, gue serdo
lidos pelo programa executavel, o sistema faz ainda a interface com o programa

executavel, mandando executar o programa através do DOS.

Com os dados de entrada, balan¢o de massa, calculam-se diversas vazBes do
processo, e as concentracBes de entrada do reator. Atfravés das egquagBes cingticas e
balango de massa ¢ energia, calcula-se a velocidade especifica de crescimento em cada
reator, a taxa de diluicio, o perfil de volume dos reatores, e as concentragdes de células,
substrato e etanol em cada reator, drea de troca térmica e vazdes de fluido reagente para
os trocadores que refrigeram os reatores. O programa em linguagem executavel ¢ um
programa iterativo, onde se calculam as concentracdes de etanol, substrato e células nos

reatores até que estas sejam constantes, a Figura 21 tustra o algoritmo do programa.
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- INICIO

- ATRIBUICAD DE CONSTANTES

- LEITURA DE ARQUIVO DE DADOS

- ATRIBUICAD DAS CONVERSOES NOS REATORES
- ESTIMATIVA DAS CONCENTRACOES FINAIS:

XF = 30
SF = 1
PF = 66

-FACAL= 1 ATE 1D
- EQUACOES DO BALANCO DE MASSA
- CALCULO DE : SW, Xw, PW
-FACA 1= 1 ATENR
- CALCULD DE : Pméx, umax,
S, XN, P, ull), Vil

- FACA :
FJ = 10, AT{LK} = O

~—> . FQUACOES DE BALANGO DE ENERGIA
- CALCULD DE : TCUQ, TIHKS, ATELK)
SE: {ATLK) - AT(K-1)/ATILKN* 100 FOR > 1 ENTAO :

FACA 1K =K + 1

Fd=FJ + 10
RETORNE PARA 1
- CASO CONTRARIO FACA :
FT{) = FIK)
AR = AT{LK)

- FiM DO LAGCO (END)

< FACA :
XF = X (NR)
5F = § {NR)
PF = P (NR)

- FiM DO LACO (END)
- CALCULO DA PRODUTIVIDADE E VOLUME TOTAL DOS REATORES

. SAIDA DE DADOS EM ARQUIVO
- FI

Figura 21 : Algoritmo do programa que calcula o perfil de volume dos reatores e as areas
de troca térmica dos trocadores e suas vazdes
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Para a determinacio da primeira estimativa de concentragbes necessita-se das
conversdes nos reatores. Estas foram determinadas através de simulagbes feitas em
programas desenvolvidos na Unicamp/FEA no Departamento de Engenharia pela equipe
do laboratorio de Engenharia Bioquimica, em fungso de um perfil 6timo de volume.

As conversdes encontradas para o8 estagios s3o

2 Reatores . 1 - 87.36
2-9643

3 Reatores © 1 -69.90
2-9612
3-9960

4 Reatores . 1 - 57.00
2-83.00
3-96.00
4 -9930

3 Reatores : 1 - 59,63
2-86.24
3.9471
4 -98.40
5.99.62

No calculo da area de troca térmica, utifizou-se o balango de energia. Variou-se
a vazio do fluido refrigerante, e calculou-se a area de troca. Inicialmente tem-se uma
queda acentuada na 4rea de troca térmica, mas com O aumento das vazdes a partir de um
certo ponto a area de troca nfo variz muito com o aumento da vazdo. Quando a
diferenca entre as areas [(i-1} - (i)] for menor que 1%, esta serd entdo a area de troca

determinada.

A produtividade do sistema € determinada dividindo-se a vazio de vinho
delevedurado pelo volume total dos reatores multiplicado pela concentragio de etanol na
saida da ultima dorna. Os resuftados sdo gravados em um arquivo de texto que serdo

lidos pelo Pcplus,
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0 PcPlus também faz a interface com um programa em linguagem executavel que
calcula a area de troca e a vazao massica de vapor que serdo utilizados para o tratamento
do caldo. O PcPlus envia a temperatura do caldo, vazio do caldo e o valor 1 se 0
trocador for do tipo placas ou 2 se o trocador for do tipo casco e tubo. O programa usa
o balango de energia para fazer os calculos ¢ encontrar as respostas do programa. A
Figura 22 ilustra a interface do ambiente PcPlus com o ambiente DOS, ilustrando
algumas regras hipotéticas.
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AMBIENTE PCPLUS - AMBIENTE DS
SIBFRAME VOLUME
REGRA ¥
1¥ Dagos Entrada Conhecidos > WNICIO
THEN Export (Dos-Fite-Out (ATR CCEL
TXREC CREC CVINHO ) CAPCPLUS
\DADOL.DAT) AND FIRSTEXP_DONE ~
Leitura dos srquivoes de
dadas
el READ DADOLDAT
: DATYOLDAT
REGRA G EATIOS. DAT
iF FIRSTEXP DONE
THEN Export (Dos-File-Out (TAGUA <
TMOSTO TOPER) CAFCPLES
DADG2 DAT) AND SECEXP_DONE
Caleulo dos Parfmetros
de saida.
Ny GATOES, VOLUMES,
AREA DE TROCA
o TERMICA
REGRAH CONCERTRACOES
IF SECEXP_DONE
THEN Export (Dos-File-Out (ESTAGIO l
COMPOS) CAPCPLUSDADOIDAT R
AND EXPORT_DONE
€rin aguivo de
terte cons dados
fe satds
e ASKICN RESULRD
REGRA I
IF EXPORT DONE l
APy
THEN DOS-CALL VAZAOENT.EXE :
ANI VAZAD_RUN { gND
.
REGRA J
I¥ VAZAO_RUN
THEN IMPORT(READ-FROM-FILE &
“CAPCPLUSIRESULRD” FW F 50
VREC VEAN VAGUA VOLUME )}
N
IMPRESSAD DOS '
RESULTADOS

Figura 22 ; Fluxograma da interface entre o ambiente PCPLUS com o DOS.
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A seguir ilustra-se como se monta uma regra para se chegar as conclusdes

pretendidas no sisterna:

IF MOSTO = CALDO
THEN COMPOS =0

IF MOSTO = MEL
THEN COMPOS = 100

IF MOSTO = CALDO-MAIS-MEL
THEN COMPOS_READ

IF COMPOS_READ
THEN COMPOS = COMP

IF MOSTO = CALDO OR MOSTO = CALDO-MAIS-MEL AND CALDO = YES
AND THEN CONSIDERFRAME VOLUME

IF DADO = VAZAO-ENTRADA
THEN F= VAZENT AND VAZ DONE

F VAZ_DONE
THEN EXPORT (DOS-FILE-OUT (F CC-MOSTO CC-VINHOD CC-CREME

CC-RECIC RECIC) "C\PCPLUS\DADO1.DAT") AND EXP DONE

IF EXP_DONE
THEN EXPORT (DOS-FILE-OUT (TAGUA TMOSTO TOPER) "C:PCPLUS\
DADO2.DAT") AND EXP1_DONE

IF TROCAD = PLACAS AND EXP1_DONE
THEN U =1 AND EXP2_DONE

IF EXP2_DONE
THEN EXPORT( DOS-FILE-OUT ( U ESTAGIOS  COMPOS)
"CAPCPLUS\DADO3 DAT") AND EXPORT_DONE

IF EXPORT DONE
THEN DOS-CALL ("C:\PCPLUS\VAZAOENT EXE") AND VAZAO_RUN
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IF VAZAQ _RUN
THEN IMPORT (READ-FROM-FILE'CA\PCPLUS\WAZ RD" AREA VOLUME
VAZAD PRODUTIVIDADE CONCENTRACAQ) AND IMPOR1_DONE

IF IMPOR1_DONE

THEN PRINT "VOLUMES DOS REATORES : AREA DE TROCA TERMICA DOS
TROCADORES - VAZAO DE FLUIDO REAGENTE DOS REATORES " AND
IMPOR2 DONE

IF IMPOR2 DONE

THEN PRINT "CONCENTRACAO DE SUBSTRATO INICIAL : VAZAO DE
ALIMENTACAO (F): VAZAO DE ALIMENTACAO DO REATOR (FW) : VAZAO
DE RECICLO : VAZAO DE VINHO DELEVEDURADO - VAZAO DE CREME DE
LEVEDURA : VAZAO DE SANGRIA : VAZAO DE AGUA DE DILUICAO :
PRODUTIVIDADE DO PROCESSO : VOLUME TOTAL DOS REATORES
VOLUME DE CADA DORNA ;"

IF MOSTO = CALDO OR MOSTO = CALDO-MAIS-MEL AND CALDO = YES
THEN EXPORT (DOS-FILE-OUT (U TMOSTO  VAZAOENT)
CAPCPLUSIDADO4.DATY) AND VAP1_DONE

IF VAP1 DONE
THEN DOS-CALL ("C:\PCPLUS\VAPOR EXE") AND VAP RUN

IF VAP RUN
THEN IMPORT(READ-FROM-FILE "C:\PCPLUS\VAPRD" AT KGVAP) AND

VAP _DONE

IF VAP _DONE
THEN PRINT "AREA DE TROCA TERMICA DO TROCADOR PARA O
TRATAMENTO DO CALDO:  QUANTIDADE DE VAPOR PARA O

TRATAMENTO DE CALDO :* AND VAP _PRT

IF VAP PRT AND MOSTO = CALDO OR MOSTO = CALDO-MAIS-MEL AND

CALDO = YES
THEN EQUIPAM = "Dos equipamentos para retirada de solidos utilizados na industria

alcooleira o decantador de bandejas é o mais eficiente e portanto ¢ recomendado.”
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IF ESTAGIOS = 4 AND CUBAS = 4
THEN G= SCREEN06

O sistema contém 67 regras, € varios pardmetros que niio foram descritos aqui,
por serem de menor importancia. Para ilustrar o "software”, no anexo I encontra-se
algumas telas, que s@o apresentadas quando utiliza-se o PcPlus. Apresenta-se 2 tela de
inicializagio ¢ de objetivos, em seguida uma tela que questiona o usuario sobre o tipo de
mosto e uma tela apresentando o "help" do sistema, estas sdo telas de consulta do
sistema. Apresenta-se também a tela de frames onde mostra os dois frames existentes, a
tela de parimetros (VOLUME-PARMS) e trés telas ilustrando as regras 27, 31 e 45,
estas sio telas que aparecem no desenvolvimento do sistema.

No anexo I, apresenta-se exemplos de alguns resuitados obtidos na utilizagfio do
sistema, nesta impressio nic aparece os "help" e mensagens que somente aparecem

quando consulta-se o sistema especialista no video,
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5. CONCLUSAO

O sistema especialista desenvolvido, para ser utilizado no "design" de unidades
fermentativas para produgio de alcool, podera ser aplicado com relativa facilidade, por
ter uma interface usuario bastante acessivel e compreensivel. Nio requer conhecimentos
especiais de informatica e nem do processo em questdo. Basta ao usuario estar mumnido
dos dados de processo e de produgdo que serdo solicitados no decorrer de uma consulta.
Os dados que serdo solicitados sdo: tipo de mosto, composicio do mosto, tipo de
trocador, mimero de cubas, tempo de tratamento do creme, vazio de alimentagdo do
caldo ou produgio de etanol, concentragio de aglicar na entrada do processo,
concentracio de células no creme, concentragdo de células no reciclo, concentragio de
células no vinho delevedurado, taxa de reciclo, temperatura do mosto na entrada do
reator, temperatura de operagdo do reator, temperatura da dgua de resfriamento, atmero
de estagios e capacidade da centrifuga. Para a maioria destes dados o sistema fornece
um "Help" onde é aconsethado valores dtimos ou usuais, de forma que, se houver

dividas, ela podera ser sanada pelo proprio sistema.

Além disso, no desenvolvimento do sistema especialista, tomou-se 0 cutdado de
empregar conceitos e praticas largamente conhecidas e aplicadas nas destilarias
brasileiras, como: tratamento acido, taxa de reciclo, geometria e disposi¢io dos reatores,
concentragio de aglicar no mosto, grau alcodlico, etc., de forma que ndo hi um
distanciamento muito grande entre o que ¢ proposto pelo sistema e o que ¢ atualmente
praticado. A contribuigio do sistema esté no "design” da planta baseado em critérios de
otimizagdo. Assim a planta serd mais compacta, econdmica e produtiva, devido a
minimizacio de volumes dos reatores, de superficies de troca de calor, de consumo de

vapor e consumo de anti-espumante. Os custos fixos e varidveis 530 conseqientemente

minimizados.

Na elaboragio do sistema foi necessario interfaceamento com programas que
simulam o processo, resultando em dados com bases cientificas mais solidas, pois estes
programas foram criados sob critérios rigidos de cinética fermentativa ¢ balangos de
massa e energia. Os resultados deste programa foram testados na pratica, na
implantagio da Usina Guarani em Severinia, SP, mostrando ser muito confidvels pois, o
desvio entre o previsto pelos modelos matematicos e a pratica foi minimo {1 a 5 %)
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O sistema podera também auxiliar na tomada de decisGes nas etapas de projeto e
reforma de usinas, dando uma anélise prévia das condigdes de operagio do processo e
sua geometria. Assim sendo, as usinas terio um estudo prévic antes de se fazer alguma
modificagio, 0 que ira reduzir fathas no projeto ¢ podera dar uma idéia do espago fisico e
custos necessarios para 2 realizago do projeto.

Inteligéneia artificial recentemente chegou a Engenharia Bioquimica. No Brasil

ela é quase inexistente. Este trabalho é um dos pioneiros nesta 4rea, e espera-se que
podera dar grande suporte no desenvolvimento da industria alcooleira.
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% - SUGESTOES

- O sistema deve ser estendido a toda a usina, envolvendo unidades chaves como

destilacio e moagem.

- O sistema pode também ser estendido para controle, supervisao de processo €

diagnéstico de falhas operacionais.

- Seria interessante, utilizar um “software” mais recente, 0 que implicara em aporte de

uma quantidade maior de recursos para o Sistema Especialista.
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UNIVERSIDADE ERTADUAL DE CAMPINAS
FACULDADE DE ENGENHARIA DE ALIHMERTOS
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA
DESENVOLVIDG POR:

MARCO ANTONIO GUERREIRO
FRANCISCO HMAUGERI FILHO

b T b e T e

CAMPINAS ~ 1884

1 % End - RETURNAENTER to continue

8



DESIGH DE PLANTAS DE FERMENTACAC ALCOOLICA CONTINUA

urrent objective:

Este programa foli desenvolvido pelo Engenheiro HMarco A, Guerreiro E pelo
Prof. Dr. Francisco Maugeri Fo., com & colasboragao do Engenkeiro Dr. Silvio
Andrietta, na Faculdade de Engenharisz de Alimentos da Universidade Estaduzal
de Campinas. 0 programa tem como objetive servir de instrumento para
profissicnails gqgue trabalham com projetos de plantas de fermentacac em
idestilarisse de &dlcoocl. O resultasdoe final da consults 3 este sistems & o
projeto de uma unidade fermentativa continua miltiplo-estéagico, utilizando
basicanente leveduras alcoblicas. Téonicas bagicas E consclidadas de
formentacas come btrobamento dcido E taxs de reciclo, foram mantidas em
tvalores compativeis com prétices de destilarias.

10 sistema fard perguntas ao usudric que serso utilizadas para chegar ao
fobjetivo do sistema. Em caso de dévida tecle Fil para obter maiores
informapoes sobre o assunto.

#*% End - RETURN/ENTER teo eontinue
]
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DESIGH DE PLANTAS DE FERMENTACAO ALCOOLICA CONTIRUA

B et e e S A

QUAL O TIFO DE MOSTO A SER UTILIZADO NO PROCESS0?

CALDO
CALDO-MAIS-MEL
HEL

1. Use the arrow keys or Ffirst letter of item to position the cursor.
2. Press RETURH/ENTER to continue.
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DESIGN DE PLANTAS DE PERMENTACAOC ALCOOLICA CONTINUA

QUAL A COHPOSICAC DO HMOBTO? [ DIGITE O VALOGR DA ¥ DE MEL DO MOSTG 1

alp:

gunanto malor & composicso em mel, maior o
aumento de inecrustagao nos aparelhos de
destilagao devido s maior concentracso de ions
Ce E Mg, gue entram com o mel. Haverd excesso de
inibidores, aumentando Kz E diminuindo =
velocidade de reagsao.

Para rcomnposicoes pobres em mel, deve-se
adicionar macronuirientes aoc mosto,
principalmente fdsforo E fontes de nitrogdnio.

A composigso ideal encontrada em estudos

% Morse ~ RETURN/EHTER fto continue

1. Enter a positive number.
2. Press RETURH/EHTER to econtinue.
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DESIGN DE PLANTAS DE FERMENTACAC ALCOQLICA CONTIRUA

Frames:
VOLUHE
EQUIPH

3%};{2%0 DO VOLUME DO REATOR
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DESIGN DE PLANTAS DE FERMENTACAD ALCOQLICA CONTINUA

rParmgroup: VOLUME-PARMS

A1

AZ

A3

Ad

A5
AC-HOSTO
CC~ALCOGL
LC~CREME
CC-RECIC
CC-VINHOD
CERTRI
CENTRI_DONE
CUBAL1_DORE
cy

CVAP

- CYAP_DONE
DADO1_READ
DABOS
DATA_READ

EXPORT-DONE
EXPORT1~DONE
FA

)

IMP_DONE

RO

NC1

OBS

Pl

A

3

P4

P5
PRINI_DONE
PRINT1_DONE
PRINTZ_DONE
PRINT3_DONRE
ERINT41_ DONE
PRINT4_DONE

PRINTOL_DONE V2

PRINTS_DONE
PRODTV
PRODUCAC
PRGDUC _RUN
RECIC
RESUL _RUN
S50

51

52

33

54

35

THOSTO
TOFPER
TRESF

TROC

U

Vi

Viz
V3 YZ3
V3_READ VZd
V4 YZa
V4_READ V_READ
V5 X1
V5 _READ Xz
VALIHM X3
VAPOR_DOHNE i4
VAP _CRIY X8
YAZAQENT _RUN
VAZENT
VOREME
VD1
VRECIC
VSANGRIA
VT
VVDEL
Vi1

Area de frocs termica do reator do estagioc 1 em mn2

&3




DESIGN DE PLANTAS DE FERMENTACAD ALCOOLICA CONTINUA

-Rula 31
IF :: PRODUC_RUN
THER :: INPORT (READ-FROM-FILE "C:A\PCPLUS\DADOL1” VALIM YVYLREL
% YOANGRIA VRECIC VCREME FW FA PRODTV YT 503 AND
DADO1_READ
DESCRIPTION :: REGRA P/ IMPORTAR DADOS DE VAZOES

Condition/premise olause{s) aof the rule.

|
|
g
|
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DESIGHN DE PLANTAS DE FERMERTACAQ ALCOOLICA CONTINUA

Rule:31
: IF  :: PRODUC_RUN
THEH :: IMPORT (READ~-FROM-FILE "C:A\PCPLUS\DADROI™ VALIM VVDEL
VBANGRIA VRECIC VCREHME F¥ FA PRODTV VT 30) AND
: DADO1_READ
: DESCEIPTION «: REGRA P/ IMPORTAR DADOS DE VAZQOES
g

Conditionspremise clause(s) of the ruie.
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Consulbation record for: (DESIGH DE PLANTAS DE FEEMEBTACAD ALCOCLICA CONTINUAS

TIPO DE HO5BTO v CALDO-MAIS-MEL
COMPOSICAD DO HKOSTO ' 1 4D

0 CALBD SERA TEATADO 7 1 YES

TIPO DE TEOCADOR :: PLACAS
TEMFERATURA DD VAPOR P/ TRATAMENTO D... :: 130

HUMERO BE CUBAS i 3

TEMPQ DE TRATAMENTO DO CREME DE LEVE... :: 1

DADOS DE ENTRADA :: VAZAO-EHNTRADA-M3/H
VALOR DA VAZAQ DE EHTRADA 1 100
CORCENTRACAD DE ACUCAR NO MOSTQ (ART) ;e 180
CORCENTRACAO DE CRLULAS NO CREME DE ... :: 180
CORCENTRACAC DE CRELULAS NO RECICLO r: 80
CONCENTRACAC DE CRLULAS NO VINHO DEL... :: 3

TAXA DE RECICLOU L3

TEWPERATURA DO HOSTO {C) p: 28

TEMPERATURA DE OPERACAQ (C) t: 33.5

TEXPERATURA DA AGUA DE RESFRIAMENTD () :: ZB

HUMERD DE ESTAGIOS 0 4

¥ THPORT® v {3}
TAZAD DAS CENTRIFUGAS : g0
Y IMPORT® D
 TKPORT* {2
3 HPORT=® ()
3 THPORT% : (2
¥ IMPORT*® : {3}
*IHPORT* )
* ITHPORTX : (3
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Conclusions for frame: VOLUME-~1

Concentragan de substrato iniecizl em g/1 is as follows: 180

Vazao de alimentacac em m3/h is as follows: 100

Vaéao de zlimentsagan do restor em m3/h - { F¥ 1 is as follows: 143

Vazao de reciclo em m3/h is zs follows: 43

VYazac de vinho delevedurado em m3/h is as follows: 120

Vazao de creme de levedura em w3/h is as follows: 23

Vazao de sangria em m3/h is as follows: 1.3

Vazzo de agua de diluigéa em m3/h iz as follsows: 21

Produtividade do processce em €/1 h is ss follows: 7,88

Yolume total dos reatores em m3 iz as follows: 1025

Volume de cads cubz em =3 iz as follows: 14

Area de trocs termica do restor da gstagio 1 2m m2 is as follows:

Arens de troca termics do restor do est-gic 2 em mZ2 is as follows:

drea de troca termics do reator do estagio 3 em m2 is as follows:

Areas de trocas Lermica do reator do estagio 4 ewm mZ is @s fFollows:

Arem de troca termica do reator do estagico 3 em nZ is as follows:

Vazao de mosto E Fluido de resfriamento do troecador 1 em m3/h iz as

335.

Vazao de mosto E fluide de resfriamento do trocador 2 em m3d/h is as

288 .

Vazao de mosto E fluildo de resfriamento do trocador 3 em m3/h is as

180,

ggzaa de mosto E fluido de resfriamento do trocasdor 4 em m3/h is as
mosto E fluido de resfriamento do trocador 5 is as follous:

Vagao de

OBS is as follows:
recomenda-ge utilizar trocadores regenerati

vos,

0 trocador escolhido foi de placas.

de vapor qgue poderd ser utilizado para recuperacso de enargis.

B81.17
43,43
18.838
4.15
&

follows:

fFollous:

follows:

follows:

Mo tratamento
gue implicarid em menoy eonsumpo

guantidade de vapor para o tratamento de calde em kgrs/h is as follows:

14852 .48

Ares de itroca termica para tratamento de caldo em w2 is zs follows:

28 .87



Himero de centrifugas is as follows: 4

Conclusions for frame: EQUIPH~I

0BS1 is as follows: Dos equipamentos de retirada de sdlideoz utilizados na
inddstria alcooleira o decantador de bandejas € o mais eficiénte e portanto €
recomendado. Apessr de fazer o tratamento do caldo, sconselha-se utilizar

restores de fundo conico {60}, para garantir que nao haverd aciimule de sdlidos.
& projeto encareceréd devido so cunsto de instalscas dos reatores

O FLUXOGRAMA DO PROCEBSO ¥: iz as follows:

Graphic output from file: SCREEHOSD
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Consultation record for: (DESIGHN DE PLANTAS DE FERMENTACAC ALCOOLICA COHTIHUAS

TIPO DE HOSTO 1 CALDD
0 CALDO SERA TRATADG ¢ s YES
TIPO DE TROCADGR 1 CASCO-TUBQ
TEMPERATURA DO VAPOR P/ TRATAMENTCG D... :: 120
NUMERC DE CUBAS c: 4
TEHPO DE TRATAMENTO DO CREWE DE LEVE... :: 2
DADOS DE ENTRADA :: PRODUCAQ-ALCODUL-M3/DIA
PRODUCAD DESEJIADA 1 280
CORCENTRACAD DE ALCODL FINAL c: B8
COHCENTRACAO DE CALULAS BO CREME DE ... :: 180
CONCENTRACAC DE CELULAS RO RECICLO 1+ an
CONCENTRACAO DE CELULAS HO VIHHO DEL... :: 3
TAXA DE RECICLO 1.3
TEHPERATURA DO HOSTQ (L) 11 29
TERFERATURA DE OPERACAQ () t: B3
TEHPERATURA DA AGUA DE RESFRIAMENTO (C) :: 28
RUHERC DE ESTAGIQS i 2
*THPORT* {3
VAZAD DAS CENTRIFUGAS : 80
RTHPORT® {3

* I HPORT#* so{y

¥ IHPORT* v {3
*IHPORT* ()
*IHPORT#* {3
*IWPORTX 2 ()
KIWPORT* ()

'



Trames: SOLLIPME-L

srhwacas de substrato indcial em il iz as

e , "
are wl i as follows:

imentagas em o)

alimentacoas oo erastor sm ool -

reciclo ern m3/h is as Tollows: 48

de vinho delevedurado em m3/h iz as follows:

de oreme de levedura em m3/h is as follows:

Vazao de sangris em n3/h is as follows: 1.4

Va?ao de asgua de diluicao em u3/h is as follows:

Produtividade do processs em g/1 h is as follows:

?Oﬁume totsl dos reatores em m3 is as follows: 22

Voalume de cads cuba em w3 is as follows: 23

Ares de troca termica do reater do estagio 1 em n2

trea de troca termica do reator do estagic 2 em mZ

Avea de troca termica do restor do sstagioc 3 em mZ

Aven de troecs termics do restor do estagio 4 em miZ

Aﬁea de troca termica do rester do estagio 5 em nZ

¥a¢am de masto E fliide de resfriamento do troeade

J?G.

Vazao de nesto E fluido de resfriamento do troeado

185,

Vazao de mosts E fluideo de resfriamento do trocado

0
trocado

Veszzao de mosto E fluido de resfriamento do

0

Yazao de mosto E fluido de resfrismento do trocado

GBS is as follows:

128

24

23
3.88

G0

is
is as

r 1 em

r 72 ewm

¥ 3 ewm

r 4

€hi

r b o ism

0O trocader esscolhido foi o casco-tubo,

follows:
follows:
follaows:
Fallows:

follows:

m3/h is
m3/h is
is

n3/h

m3sh ia

ag follows:

as

as

580.81

follows:

follows:

follows:

Follows:

0

Reconenda-sie

‘utilizar trocamdor regenerativo no tratamento de calde que implicard sm menor
-canaumﬁ de vapor que poderd ser utilizado para recuperagac de energis.

Ouantidade de vapor para o tratamento de caldo em hg/h is as follows:

1527938

:érea de troca termica pars trstamento de caldo em mZ is 88 Follows:

22

120.



:ﬁﬁmera de centrifudas is as follows: 3

Conclusions for frame: EQUIPH-1

OBS1 is ag follows: Dos equipamentos pars retirads de =dlidos utilizados na
inddstria alcooleira, o decantador de bandejzas é o mals eficiénte o portante &
recomendado.  Apesar de fazer o tratamento do caldo, recomenda-ze utilizar
.reatores de fundo conico {80}, para garantir gue nao haveri actmulo de sé8lidos.
O projeto encsrecerd devido ao cusito de instalagaoc,

¢ FLUXOGEAMA DO PROCESED #: is asm Follows:

Graphic output from file:  SCREENOZ
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Consultation record for: (BESIGN DE PLANTAS DE FERMENTACAQD ALCOOLICA CONTIRUAY

TIFQ DE HOSTO :: MEL
TIPD DBE TROCADOR :: PLACAZ
HUMERO DBE CUBAS i 4
TEHPO DE TRATAMENTD DO CREME DE LEVE. .. :: 2
DADOS DE ENTRADA 1 VAZAO-ENTRADA-H3/H
VALOR DA VAZAD DE EHTRADA :: 100
COUCENTRACAD DE ACUCAR BO HOSTO (ART) 1 180
COHCENTRACAC DE CHLULAS NO CREME DE ... :: 180
CONCENTRACAD DE CELULAS RO RRECICLO s BO
COHCENTRACAD DE CELULAS NQ VINHC DEL... :: 3
TAYA DE RECICLO 1 .3
TEMPERATURA BO HOSTO (C) 1 29
TEXFERATURA DE OPERACAD (C) 1 33

TEMPERATURA DA AGUA DE RESFRIAMENTG (C3 :: 28
HUMERD DE ESTAGIOS s
#IHMPORT*

VAZAD DAS CERTRIFUGAS
*IHPORT*®

*IHPORT®

*IHPORT*

*THPORT®

*IHPORT*®

*IBPORT®

SN A e e e () e ]
R . T vor LN
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‘Conclusions for frame: VOLUME-1

Cancentracao de substrato inicial em g71 is a5 follows: 180
Vazac de alimentacac em m3/h is as follows: 100

VYazrao de alimentagac do reator em w3/h - [ F¥ ) is as follows: 143
Va;ae de reciclo em m3/h 1z ms follows: 43

;Vaﬁaa de vinho delevedurado em n3/h is as follows: 120

Vazao de creme de levedura em m3/h is as follows: 23
Yazao de szangria em n3d/h is as follows: 1.3

Vazao de agus de diluiceo em m3fh is as follows: 21
:Prﬁdutividade do proceszo em g/1 h iz as follows: 7.59

;VGiume total dos reatores em m3 is as follows: 1040

Volume de cada cuba em w3 is as follows: Z1

CAres de troca termica do restor do estagio 1 em w2 is as follows: 78.55
ﬁArga de troes termica do reator do estagio 2 em w2 is as follows: 48.2
:Aréa de troca termica do reator do estagio 3 em w2 is as follows: 12.81
_érga de troce termica do reator do estagio 4 em w2 is asm follows: 5.03

em mZ2 iz as follows: 1.54

[y

Ares de troca termica do reastor do estagio

Vazao de mosto B flvido de resfrismento do trocador 1 em m3/h is as follows:
380.

Vazao de mosto E fluido de resfriamento do trocador 2 em m3/h iz as follows:
300.
Vazao de wosto E flnide de resfriamento do itrocador 3 em m3/h ig aa follows:
155,

Vazao de mosto E fluido de resfrismento do trocador 4 em n3/h is as follows:
100,

Vozao de mosto B fluido de resfriamento do trocador 5 ig as follows: 80,
ORS im ms follows: Como utiliza-se somnente mel, nag » necessarioc o fratamento
termico

Guantidade de vapor pars o tratamento de caldo em kglh is ss follows: Como
‘ptilira-se somente mel, nas e necessaric o tratamento LTermico

CArea de troos Lersion purws Lrabasmento de culdo em m2 is as follows: Comao
utiliza-se somente mel, nao e necessaric ¢ tratamenis Toowico

Himero de centrifugas is as follows: 3
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anclusions for frame: EQUIPM-1

OBES1 is as follows: Como vnitiliza-se sdémente mel, deve-se retirvar iong cdlcio e
magnesio do processo. Deve-se facer a retiradas por melo de decantsgro
ptilizando-se fosfate monodcido de sddio 0,% g/1 com aguecimento do caldo = 121
¢, durante 30 min. Aconzelha-se utilizar reatores de fundo conieo {60}, pars
garantir que nac haverdacimulc de sélidoes. 0 projeto encarecerd devidoe &o

c@sto de instalacas dos reatores.
0 FLUXOGRAMA DO PROCESSO 2: is as follows:

Graphic output from file:  SCREENDS
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FLUXOGRAMA DO PROCESSO COM S REATORES
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