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Debaixo do céu ha momento para tudo e tempo certo para

cada empreendimento: Tempo para nascer

e tempo para morrer. Tempo para plantar

e tempo para arrancar o que foi plantado.

Tempo para demolir e tempo para edificar.

Tempo para chorar e tempo para rir.

Tempo para lamentar e tempo para dangar.

Tempo para abragar e tempo para abster-se

de abragos. Tempo para procurar € tempo para
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Tempo para rasgar € tempo para costurar.

Tempo para calar e tempo para falar. Tempo para amar e tempo para a paz.
(Ecl. 3, 1-8)
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“Ha verdadeiramente duas coisas diferentes:

saber e crer que se sabe. A ciéncia consiste

em saber; em crer que se sabe, reside a
ignorancia.” (Hipocrates)

“Pode-se afirmar, em geral, que nao ha questoes
esgotadas, sendo homens esgotados nas questoes...

Tao fragmentario € nosso saber, que, ainda nos temas
mais prolixamente explorados, surgem, inesperadamente,
insélitos achados”. (Ramon y Cajal)
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a vida enverga e ndo consegue quebrar ndo.” ( Accioly Neto)
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RESUMO

O processo de fermentagZo alcodlica convencional é caracteristicamente
inibitério, porque o &lcool etilico produzido inibe as células de leveduras, afetando
negativamente no rendimento e na produtividade do processo. Este trabalho tém
como objetivos propor um processo de fermentagdo alcodlica continua conectado a
um sistema de extrag@o (tanque flash a vacuo) e a aplicagdo da estratégia de um
controle avangado. A modelagem do processo baseou-se em cinética fermentativa e
balangos de massa e energia. Estudou-se a otimizagdo da fermentagéo alcoélica
extrativa, através de simulagdo em computador e uso do método baseado em
planejamento fatorial e posterior andlise de superficie de resposta. Através dos
modelos matematicos empiricos obtidos e analise das superficies de resposta foi
possivel otimizar o processo para uma conversdo de 99,2% dos agticares do meio
de alimentagdo e uma produtividade de 21,0g/l h. Este valor de produtividade é
166% superior ao alcangado pelo processo continuo convencional. Através do
estudo dindmico do processo foi possivel verificar que em condi¢des otimizadas de
operagao, a concentracdo de dalcool no reator e a temperatura estabilizam-se em
niveis desejados, indicando que a operagio do processo otimizado apresenta
concentragdo de 40g/l de etanol, valor abaixo do poder inibitério e aos niveis de
atuar como anti-séptico. A temperatura se estabiliza em torno de 33°C, eliminando a
necessidade de um sistema de refrigeragéo, equipamento necessario nos processos
fermentativos convencionais, reduzindo acentuadamente os custos do processo
extrativo proposto. Pér intermédio de perturbagSes degrau no processo, os
resultados obtidos permitiram escolher a varidvel manipulada e controlada,
importante para a implementacdo do controle. A manutencdo da operagédo do
processo em condicGes otimizadas foi desenvolvida e implementada pela estratégia
DMC-SISO (“Dynamic Matrix Control-Single Input/Single Output’), conseguindo-se
manter o processo em alta performance (alto rendimento com alta produtividade).

Palavras chaves: modelagem matematica, planejamento fatorial, flash a vacuo,

fermentacg&o alcodlica, otimizagéo, processo continuo, inibigdo
pelo produto.
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SUMMARY

The conventional alcoholic fermentation is a typical inhibitory process, leading
to low productivity and yield. The goals of this work is to study the technical viability
of the continuous extractive alcoholic fermentation coupled with an extractive system
(vacuum flash tank) and the introduction of an advanced control strategy. The
mathematical model was based on fundamental fermentation kinetic and mass and
energy balances. The optimization was carried out using the method of factorial
design and response surface analysis, through mathematical modeling and
computer simulation. The results, using optimized variables were 99.2% of
conversion and 21g/l h of productivity, the latter representing 166% times as higher
as the productivity in conventional continuous process. The dynamic characteristic
studies of the extractive process showed that the product concentration increases
slightly and then falls down until reach a constant and desirable level of 40g/l. This
whose leve! allows the good performance of the microorganism and the inhibition of
contaminants. It is possible to maintain the temperature at desirable levels (30°C),
without using heat exchangers for the temperature control. The manipulated and
controlled variables were determined from the dynamic responses of the system.
The desired conditions can be regulated by an appropriated operation of the system,
like the implementation of a predictive algorithm. Through the DMC-SISO (Dynamic
Matrix Control-Single Input/Single Output) control strategy was studied and
implemented, showing a high performance.

Key words: mathematical modeling, factorial design, vacuum flash, alcoholic
fermentation, simulation and optimization, continuous process.
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1 - INTRODUGAO

A produgéo de alcool etilico por via fermentativa no Brasil ndo é recente,
sendo produzido desde o comego do século, mas com a implantacdo do Proalcool,
programa de produgao de alcool em larga escala para substituigdo da gasolina pelo
alcool etilico obtido de cana-de-aglcar, houve fixagdo de metas de produgido, n&o
mais atrelada as inconstantes instabilidades do mercado mundial de aglcar, mas

sim firmadas numa politica de fonte alternativa de energia.

A partir deste programa, que foi instituido pelo Decreto n? 76593 de 14.11.75
e reformulado pelo Decreto n® 80762, de 18.11.77 (MENEZES,1980), o parque
sucroalcooleiro foi ampliado, através de incentivos para instalacdes de novas
destilarias, seja anexa ou auténoma. Esta ampliagdo trouxe grandes investimentos
que, como consequéncia, transformou o pais em um dos detentores da mais
avancada tecnologia mundial de producdo de 4alcool etilico. Ocorreu muitos
beneficios tecnoldgicos na area agricola, na industria e no estudo do emprego dos

subprodutos.

As metas iniciais do Prodlcool vislumbravam o uso de etanol como
combustivel em 95% dos automoéveis no final deste século, necessitando de uma
producédo de mais de 40 bilhGes de litros. A partir de 1985, 10 anos apés a
implantagdo do programa, as metas foram reavaliadas. A expectativa inicial da
elevacao progressiva do prego do barril de petroleo n&o se confirmou. No ano de
1985, o prego do barril de gasolina se mantinha em 34 ddlares e do alcool etilico em
37 dolares, verificando-se um custo mais elevado na producdo do &lcool. Nestes
ultimos 12 anos, praticamente, ndo houve alteragao significativa no preco do barril

de petrdleo.

Com esta nova tendéncia, a preocupagéo principal dos pesquisadores e
técnicos que era de incrementar a capacidade de produgdo, nos primeiros 10 anos
de programa, foi substituida mais acentuadamente pela investigacdo de maior
produtividade, tanto na area agricola como na &area industrial, introduzindo-se
variedades de cana-de-agUcar mais resistentes e de maior produtividade,

implementag&o de maquinas agricolas e outros. Na industria, mais especificamente

1



na area de producdo, buscando aumentar o rendimento e a produtividade da
fermentacdo alcodlica, diminuindo desta forma o custo de produgdo, os
pesquisadores introduziram novas variedades de cepas de leveduras que resistem
a elevados teores alcodlicos, novos processos continuos de fermentacao, estudo de
fermentagéo com leveduras imobilizadas, uso de processos continuos de multiplos

estagios, otimizag&o dos processos batelada alimentada.

Concordando com o feliz argumento de ANGELIS (1986) que em seus
escritos ja alertava que mesmo com a diminuigdo do preco do petrdleo, ocorrido
apos o plano Proélcool e sua estabilizagéo, os paises que ndo s&o auto-suficientes
em petroleo, para prover-se de energia no momento e no futuro necessitam
desenvolver diretrizes que conduzam ao aperfeicoamento de todas as

possibilidades de alternativas de aproveitamento de energia.

Com as mudancas das perspectivas iniciais, o Prodlcool estd novamente
sendo revisto depois de 21 anos de sua implantacdo, o que é correto, pois as
mazelas do programa devem ser retiradas, mas o programa nZo deve ser em
hipdtese alguma desfeito, porque isto significa um retrocesso. Paises como

Alemanha, Suécia, Estados Unidos utilizam etanol como combustivel.

Nos E.U.A ha uma associagdo de 16 estados na producdo de alcool etilico
por via fermentativa, tendo como matéria prima o milho. No ano de 1996,
produziram 8 bilhdes de litros. O Brasil, maior produtor de alcool etilico através da
fermentagéo, produziu na safra 1996/97, 14 bilhées de litros*. De acordo com
PHILIPPIDIS & HATZIS (1997) a producdo de etanol através da fermentacgéo
alcodlica de substrato agucarado, nos Ultimos anos, esta despertando o interesse
dos E.UA, podendo-se converter em poucos anos num vital programa para a
sustentagdo da prospera economia americana, reduzindo-se significativamente a
importagéo de petréleo e garantindo, para um futuro bem proximo, a continuagao do
uso de um combustivel alternativo e principalmente renovavel tornando-se ja um

tema de seguranca nacional.

* CORSINE, R. Tema: Proalcool. Campinas, 1997. Entrevista concedida a EPTV/Globo.
2



Com a implementagao de novas tecnologias, apds o programa, foi verificado
o crescimento na produtividade da producio de alcool em torno de 3% ao ano. Este

aumento de produtividade foi obtido, principalmente, nos ultimos 16 anos.

O caminho é continuar nos avangos conquistados desde a implantacéo do
programa, aumentando mais a eficiéncia geral de producio, através da otimizacio
das técnicas agricolas, do setor de extracido da matéria prima e dos estudos para
aumentar o desempenho do processo fermentativo, avangcando nas investigagbes
dos seus problemas e nas suas solugdes técnicas, procurando, desta forma, fazer
com que a produgdo de alcool, por via fermentativa, tenha competitividade com
outros combustiveis, principalmente a gasolina, no tocante ao prego. Ja € consenso
no meio cientifico que o etanol € uma fonte ecologicamente limpa e um combustivel

renovavel, qualidades que a gasolina nao possui.

Independente de qualquer politica econdmica adotada, a energia € um item
importantissimo no orgcamento do pais, entdo qualquer desperdicio de energia €
incremento no or¢gamento, que para a nagdo € sindnimo de aumento na divida
(WIRTH & PARK, 1980).

Novas perspectivas estdo dando novo animo a produgdo de alcool. O
consumo no mundo de alcool etilico anidro, usado principalmente como aditivo da
gasolina como alternativa a outros aditivos, esta crescendo. Para aumentar o
numero de octanas na gasolina, aditivos sdo usados, como alquilatos de chumbo,
MTBE (MetilTertiariButilEter). Os alquilatos contém chumbo e outras substancias
que interferem negativamente nos conversores cataliticos, que sdo utilizados nas
frotas para redugdo de poluentes. Além de “envenenar’ os catalisadores, estes
aditivos emitem grandes quantidades de poluentes toxicos no meio ambiente. Os
cientistas verificaram, na atualidade, que o alcool etilico apresenta a maior relagéo
custo/ beneficio na substituicdo dos aditivos produtores de poluigdo atmosfeérica,
reforcado pela preocupacdo das grandes metrépoles em oferecer um meio ambiente

saudavel para sua gente, essencialmente nestes tempos de valorizagéo ecologica.



Objetivo do trabalho

A fermentag&o alcodlica convencional é um processo tipicamente inibitorio,
pois o etanol produzido inibe as células de leveduras. Quando o substrato é
fermentado, produzindo altas concentracdes de etanol, mesmo para cepas de
leveduras mais resistentes aos teores elevados de alcool, a taxa especifica de
producao de alcool e a taxa especifica de crescimento de células sdo severamente
reprimidas (AIBA et alii, 1968).

Inimeros trabalhos na literatura j& demonstraram os beneficios da retirada
continua do alcool formado, para reduzir a inibigdo pelo produto. O problema esta

em implementar esta tecnologia, dentro da realidade brasileira.

Diante das consideragdes expostas anteriormente o presente trabalho tem
como objetivo propor uma estratégia para estudar a minimizagéo da inibicdo pelo
produto, através da implementagdo de um processo de fermentagdo alcodlica
conectado a um sistema de tanque flash a vacuo. Para alcancar este objetivo, fez-
se:

- a modelagem deterministica do processo;

- 0 estudo termodinémico do sistema flash a vacuo;

- a otimizag&o do processo proposto;

- 0 estudo dindmico do processo;

- desenvolvimento de uma estratégia para o controle do processo.

Disposicao do trabalho

O presente estudo ficou disposto da seguinte forma:

- no capitulo 2 sdo revisadas as principais bibliografias referentes aos
assuntos tratados neste trabalho. Tenta-se abordar neste levantamento
bibliografico, os temas mais pertinentes para o entendimento da proposicdo do

trabalho.



- 0 capitulo 3 apresenta a escolha da hip6tese considerada mais adequada
para retirada continua do produto inibidor, tendo em vista as condigcées atuais de
operagao das unidades brasileiras. Com a escolha da melhor hipotese de trabalho
ou tese (processo proposto), e refugando as outras hipdteses, através da
apresentacdo das desvantagens, descreve-se 0 processo e identifica-se as

variaveis de maior importancia para o estudo da otimizacéo.

- 0 capitulo 4 traz a modelagem matematica do processo e o estabelecimento
da resolug&o numérica para as equagbes modeladas. S&o apresentados os valores

dos parametros cinéticos utilizados.

- através do estudo termodindmico do sistema de separagdo (tanque flash a
vacuo), executado no capitulo 5, encontram-se os dados de equilibrio liquido-vapor
do sistema. Com estes dados descobrem-se as melhores condi¢cdes operacionais,

de vital importancia nos estudos subsequentes.

- 0 capitulo 6 apresenta o estudo relativo a otimizacdo do processo, através
de planejamento fatorial e analise de superficies de resposta. Inicialmente realiza-se
um planejamento fatorial completo 26, com a finalidade de avaliar a influéncia das 6
variaveis independentes (variadveis de entrada) sobre o rendimento e produtividade
do processo. Posteriormente ¢ realizado um planejamento fatorial 2° + configuracdo
estrela, com as 4 variaveis que apresentaram maior influéncia significativa tanto
para a produtividade como para o rendimento. Através dos modelos matematicos
probabilisticos obtidos e analise das superficies de resposta foi possivel verificar
faixas de alta performance (alta conversdo dos aglicares do meio de alimentagéo
em etanol e alta produtividade).

- no capitulo 7 faz-se o estudo do processo em malha aberta frente as
perturbacdes nas varidveis de entrada, tendo em vista a verificagdo do
comportamento dinamico das variaveis de saida. Com os resultados das
simulagdes, escolhe-se as variaveis mais adequadas para serem manipuladas e
controladas. Este estudo é feito para oferecer subsidios na manuntencio da alta

performance do processo, implementado através da estratégia de controle.



- 0 capitulo 8 mostra os resultados obtidos com a implementagdo da
estratégia de controle preditivo DMC, apresentando o estudo das estimativas dos
parametros de controle. Através deste estudo, permite-se verificar a obtengao da
manutencéo do “set-point” desejado por intermédio da implementagédo da estratégia

de controle escolhida.
- sdo apresentados no capitulo 9 as conclusdes gerais.

- no capitulo 10 s&o listadas as referéncias bibliograficas.



2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

O objetivo deste capitulo foi o de realizar um consideravel levantamento das
principais bibliografias referentes aos assuntos tratados neste trabalho, como:
inibicdo pelo produto, estratégias mais estudadas para a remocgdo continua do
produto inibidor, modelos e parametros cinéticos utilizados na modelagem de
fermentagdo alcodlica, termodindmica do equilibrio de fases juntamente com a
apresentacdo de alguns métodos e modelos para o calculo do coeficiente de
atividade, a otimizagdo e controle da fermentacédo alcodlica. Considerou-se para
abordagem neste levantamento bibliografico, os temas mais relevantes para o

entendimento do proposto do trabatho.
2.1 - Inibigao pelo produto

Na fermentacdo alcoodlica, uma redugdo no custo de produgdo pode ser
realizada pelo aumento na concentragdo de agucares no substrato que alimenta o
fermentador. A produgdo de altas concentragbes de etanol na fermentagdo, por
causa do aumento na concentragdo de agucares, significara um decréscimo no
custo de separacdo do produto e menor quantidade de residuo (vinhagca) na
operagédo de separagdo. A quantidade de agua serd menor (menos diluicdo do
substrato), o tamanho do equipamento de fermentacao sera reduzido e desta forma,
resultara num menor custo de produgado. A produtividade volumétrica do sistema de
fermentagéo aumentara, mas a produgao de altas concentracdes de etanol resultara

numa inibi¢gdo, que € um problema em tal processo (CALIBO et alii, 1989).

A produgéo de etanol por Saccharomyces cerevisiae é conhecida por ser
inibida pelo etanol produzido. Muitos trabalhos mostram o efeito inibitério do etanol
na cinética de fermentagao, diminuindo o crescimento celular e a conversdo de
acucares para formagdo do aicool (HOLZBERG et alii, 1967; AIBA et alii, 1968;
BAZUA & WILKE, 1977; RAMALINGHAM & FINN, 1977; MOULIN et alii, 1980;
HOPPE & HANSFORD, 1982; MAIORELLA et alii, 1983; LUONG, 1985 ).



Na literatura, afirma-se que a inibigdo do etanol é do tipo ndo competitiva,
afetando a capacidade do sistema (a taxa especifica maxima de fermentacédo e a
taxa especifica de crescimento), reportados em seus trabalhos por: ZINES &
ROGERS (1971); GHOSE & TYAGI (1979 ) e LEAO & VAN UDEN (1982).

ZINES & ROGERS (1971) verificaram que n&o ocorre inibicdo das leveduras
nas concentragdes inferiores a 30g de etanollitro. GHOSE & TYAGI (1979)
comprovaram que altas concentragdes de etanol (87g/l) produzem a interrupcéo do
crescimento e acima de 114g/l ndo ocorre mais a formagéo de etanol. Segundo
MINIER & GOMA (1982) quando a concentragéo do mosto em fermentacéo alcanca
12°GL, o que equivale & aproximadamente 95g/l, o crescimento celular cessa.
MAIORELLA et alii (1983) estudando o processo de producéo de etanol, verificaram
que a inibigdo de etanol comegava em torno de 25g/! e era total em 95g/l. YOKOYA
(1989) constatou que o crescimento das células de leveduras & muito sensivel em
concentragdes acima de 10°GL e sendo completamente inibidas em concentracdes
entre 12 a 13°GL. ALVES (1996), estudando a cinética do crescimento anaerdbico
de Saccharomyces cerevisiae, num reator CSTR, verificou que o modelo
exponencial foi o que melhor ajustou o valor da concentracdo maxima de etanol em
fungdo da temperatura, estando o valor para a temperatura de 32°C em torno de
100g/l. CARVALHO (1996) estudando a influéncia da concentracdo de etanol nas
faixas de 65 a 110g etanol/l na taxa de morte celular, realizando ensaios em
batelada, verificou que com o aumento da concentragdo alcodlica no meio de
fermentagdo ocorria uma redugdo da viabilidade celular em funcéo também do

aumento do tempo e temperatura.

A Tabela 2.1 (VIANNE & von STOCKAR, 1985), mostra as concentragdes
maximas de tolerancia de etanol para algumas espécies de leveduras (estas sdo as

maximas concentragbes onde ocorre a completa eliminagéo do crescimento celular).



Tabela 2.1 - Concentragdes de tolerancias maximas para varias espécies de

leveduras
Espécies Etanol (g/l) Referéncias
S. cerevisiae 69 HOLZBERG et alii
(1967)
S. cerevisiae ATCC 94 BAZUA & WILKE (1977)
4126
S. cerevisiae NRRL 87 GHOSE & TYAGI (1979)
132
S. cerevisiae NCYC 120 BROWN et alii (1981)
479
K. marxianus 95 BAJPAI & MARGARITIS
(1982)
K. fragilis NRRL 665 45 VIENNE & von
STROCKAR (1985)

Na literatura, ha mengao de alguns itens que incrementam o rendimento e a

produtividade de alcool, sdo eles :
- utilizagdo de cepas de leveduras mais resistentes ao etanol;
- fermentagéo continua, com recirculacdo de células;
- utilizagao de sistemas de multiplos estagios, com ou sem aeracio;
- emprego de reatores tubulares com leveduras imobilizadas;

- retirada do etanol do meio & medida em que ele é produzido.



Do exposto acima, ha na literatura trabalhos que foram desenvolvidos no
sentido de conseguir microrganismos mais resistentes a elevados teores alcodlicos,
tais como: BARROSO & ROSEMBERG (1968), que encontraram cepas de
leveduras que resistiam até 15% de etanol e com capacidade de fermentar até 12%
em etanol, mas com baixos rendimentos fermentativos; SOUZA DIAS et alii (1982),
num trabalho no IPT, encontraram cepas de Saccharomyces cerevisiae resistentes
a até 14% de etanol no mosto; HORII (1980) um trabalho na Escola Superior de
Agricultura “Luiz de Queiroz’, onde selecionou leveduras com altas resisténcias
alcodlicas, TUBB (1984) desenvolveu cepas com altas resisténcias ao etanol para

uso na produgéo em larga escala de alcool combustivel.

Os processos de fermentagdo alcodlica Melle-Boinot vem paulatinamente
sendo modificados de batelada alimentada para processo continuo, com
recirculagdo de células, aumentando a produtividade em etanol. O processo
continuo convencional ja se firmou como uma alternativa viavel ao processo
batelada alimentada. FINGUERUT et alii (1992) citam que a fermentagéo continua
convencional € um progresso do processo batelada alimentada, mas desde a
década de 30 ha instalagdes deste processo na Franga. ANDRIETTA & MAUGERI
(1994) estudando o projeto 6timo de uma planta industrial de fermentacao alcodlica
continua convencional, por meio da modelagem e simulagdes do processo,
concluiram que o projeto 6timo, de acordo com as condigdes de operacgédo das
unidades brasileiras, € constituido de 4 reatores de mistura perfeita com volumes
diferenciados ligadas em série e cada reator possui um trocador de calor externo
(trocador de placas), tendo a finalidade de manter a temperatura do mosto
fermentado constante. A Figura 2.1 mostra o processo. KALIL (1997) estudou a
otimizacdo deste processo continuo, através da modelagem e simulagdes do
processo proposto da Figura 2.1, e verificou que uma alta performance era atingida
para tempos de residéncia nos quatro reatores de 1,25h, alimentacdo de mosto nos
dois primeiros reatores, uma concentracdo de células no reciclo de 90g/l e um perfil
otimo de temperatura de 34°C, 32°C, 30°C e 30°C para o 1% 22 3% e 4° reator,
respectivamente, atingindo deste modo produtividade de até 12g/l h.
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Figura 2.1 - Fluxograma do processo continuo convencional

PRADELLA (1982) mostrou em sua apresentagdo a utilizagéo de imobilizagdo
de células em fermentacdo alcodlica continua, suas vantagens e seus problemas.
RUBILAR (1987) estudando os aspectos cinéticos e operacionais da fermentagéo
alcodlica continua com leveduras imobilizadas, verificou que a produtividade é mais
de 1,5 vezes acima do processo de fermentagdo continua convencional. SANCHEZ
et alii (1996) trabalhando com fermentacgéo alcodlica continua, empregando alginato
de calcio na imobilizagdo de células de leveduras em reator tubular vertical,
obtiveram bons resultados de produtividade para altas taxas de diluicdo e

obviamente baixos rendimentos.
2.2 - Estratégias de remocao continua do produto inibidor

Em funcdo da necessidade de aumentar a producdo de alcool sem ter de
aumentar a capacidade volumétrica instalada, € preciso aumentar a produtividade,
ou seja, o teor de alcool no vinho, necessitando para isto concentracées mais ricas
do substrato de agucares na alimentagcdo. Sabe-se que a quantidade de etanol
formada & uma consequéncia da concentragdo de aglcares no substrato que
alimenta o fermentador. Entdo num processo em que se usa altas concentragdes de
agucares, permite-se a obtencdo de um alto teor alcodlico, ocasionando condigdes

inadequadas & fisiologia da célula de levedura, pois o alcool € um inibidor de
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fermentacdes e desta forma ocasiona fermentagdes incompletas, reduzindo o

rendimento e a produtividade da fermentacdo alcodlica.

Num processo usando altas concentragdes de agucares, a eliminagdo do

produto inibidor € essencial para se conseguir alta produtividade e alto rendimento.

Revendo a Tabela 2.1, pode-se notar que uma grande restricdo do processo
de fermentacédo alcodlica convencional é o alcool produzido inibir as células de
leveduras. Quando a concentragdo do substrato agucarado é fermentado e ocorre a
formacao de etanol de 45g/l para 120g/l, a taxa especifica de produg&o de etanol e
a taxa de crescimento especifico de células de leveduras s&o severamente

diminuidas, como ja mostrava AIBA et alii (1968).

Nos Ultimos 20 anos, véarios caminhos combinando fermentagdo com sistema
de separacao foram propostos como meios de minimizar o processo de fermentagao

alcodlica do problema da inibigao pelo produto, entre eles estéo os seguintes :

a) Fermentac&o sob vacuo: o sistema de usar vacuo para remover alcool foi
transformado em patente e publicado por Boeckeler em 1948 (RAMALINGHAM &
FINN, 1977). O sistema flash a vacuo é necessério para manter a temperatura no
fermentador em niveis desejados. O etanol tem uma volatilidade bem acima da
agua, facilitando a sua separagdo em presséo e temperatura reduzidas. Os
pesquisadores  verificaram que a pressdo absoluta otima de trabalho no
fermentador deveria ser de 50 mmHg , pois nesta pressdo o ponto de bolha do
mosto contendo 1% de etanol alcangava 35°C ,uma boa temperatura para o
emprego da Saccharomyces cerevisiae como agente transformador do agucar em
alcool; (RAMALINGHAM & FINN,1977; CYSEWSKI & WILKE,1977; MAIORELLA et
alii, 1983: MATSUMURA & MARKL, 1986). MAIORELLA et alii (1983), alertaram que
na fermentacdo a vacuo, a concentragdo de alguns produtos n&o volateis, se nao
forem eliminados do processo por sangria, também inibe o processo, limitando o
rendimento e a produtividade final da fermentagdo. O grande inconveniente do
processo sob vacuo € a energia requerida para manter a condicdo de baixa
pressdo. Esta energia é 30 vezes maior que o processo convencional (GHOSE &
TYAGI,1979). Segundo MAIORELLA & WILKE (1980), a energia requerida para o
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processo sob vacuo é apenas um pouco superior ao processo convencional, nao

chegando a 2 vezes, discordando dos dados citados por Ghose & Tyagi;

b) Pervaporagdo: tem como principio a difusdo das substancias volateis,
através de uma membrana hidrofébica. A técnica consiste em usar uma membrana
para remover seletivamente o produto inibidor formado na fermentag@o. No caso da
fermentacao alcodlica, o mosto liquido difunde na superficie da membrana, e o
alcool é entdo evaporado e removido por um fluxo fluido gasoso ou liquido e,
posteriormente, o removido é condensado. Os principais tipos de membranas
usadas s&o membranas comerciais de silicone e nos ultimos anos, membranas de
politetrafluoroetileno (PTFE) e POLY gel membranes, (GROOT et alii, 1984;
CALIBO et alii, 1987; UDRIOT et alii,1989; CHRISTEN et alii, 1990, MULLER &
PONS, 1991; VICENTE et alii, 1993);

c) Perextragdo: técnica que combina um solvente extrator e uma membrana.
O termo perextragdo é a jungdo das palavras permeavel (membrana) e extragado
(solvente) (MATSUMURA & MARKL , 1986);

d) Fermentagao acoplada a um sistema de extragao liquido-liquido: o produto
inibidor é seletivamente removido por solventes. O dodecanol foi usado como um
solvente, apresentando boas propriedades, na retirada do etanol da fermentagao
alcodlica continua com células imobilizadas (MINIER & GOMA, 1982). QURESHI &
MADDOX (1995); GYAMERAH & GLOVER, 1996, estudaram por intermédio da
fermentacao continua em reator de leito fixo, a produgdo de acetona-butanol-etanol
(ABE) em imobilizagéo das células de Clostridium acetobutilico. Verificaram que com
a retirada dos produtos inibitérios a produtividade do processo aumentou. O grande
inconveniente da extrag&o liquido-liquido esta relacionado aos solventes. Segundo
SLAPACK et alii(1987), as propriedades para um solvente ideal, sao: alto
coeficiente de distribuicdo em relagdo ao produto inibidor; baixa volatilidade em
relagéo ao produto inibidor; ser ndo téxico; relativamente barato. Conseguir agrupar
todos estas propriedades em um s6 solvente € o grande problema encontrado pelos
pesquisadores da area. Mesmo com este problema a ser resolvido, a fermentagao
alcodlica acoplada a extracdo liquido-liquido € uma das tecnologias mais estudadas

para minimizagdo da inibigdo, com futuro promissor (KOLLERUP & DAUGULIS,
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1985, DAUGULIS et alii, 1987; SHI et alii, 1990; DAUGULIS et alii, 1991;
WEILNHAMMER & BLASS, 1994; MORITZ et alii, 1996);

e) Fermentagdo acoplada ao sistema de absorgéo (stripping) em coluna de
recheio. o mosto em fermentagdo é continuamente enviado para a coluna
empacotada, onde o etanol é removido. A técnica de absorcdo estudada utilizou o
CO, produzido na fermentagdo como gas absorvedor (TAYLOR et alii, 1995
TAYLOR et alii, 1996);

f) Fermentag&o acoplada ao sistema de absorgéo (stripping) conjuntamente
com coluna de retificagdo empacotada: o sistema de separacéo utilizou-se do CO,,
que € liberado da fermentagd@o, como gas absorvedor na coluna de absorcdo e
posteriormente o vapor (CO, + etanol) & enviado para a coluna de retificacéo

empacotada para separagédo (PHAM et alii, 1989);

g) Fermentac&o acoplada ao sistema de adsorgdo e dessorgéo: esta técnica
esta sendo estudada para a retirada do produto inibidor da fermentacéo, pois o
sistema de adsorgdo utiliza-se de adsorventes seletivos, usando dois estagios. O
etanol € primeiramente separado por adsor¢gdo em materiais solidos (resinas,
zeolitas com propriedades hidrofébicas), e depois é removido dos poros do
adsorvente por calor ou absor¢do gasosa (PITT Jr. et alii,1983; SLAPACK et alii,
1987);

h) Fermentagdo com sistemas de duas fases liquidas: s&o obtidos misturando
dois solventes imisciveis. Os solventes sdo misturados em proporgdes adequadas,
duas fases s&o formadas, a fase superior contera 90% do alcool produzido,
enquanto a fase inferior contera o concentrado de células e somente 10% do alcool
produzido. A fase superior pode ser liberada do alcool através da destilagéo e
posteriormente retornada para o concentrado celular (fase inferior) (KUHN, 1980):

i) Fermentagdo acoplada a ultrafiltragdo: técnica usada na fermentacéo de
producgéo do solvente acetonobutilico para eliminagdo dos produtos inibidores. Este
sistema pode futuramente ser usado na retirada do etanol do meio de fermentacédo
(FERRAS et alii, 1986);
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j) Fermentagdo acoplada ao sistema de destilagdo flash na pressao
atmosférica: ISHIDA & SHIMIZU (1996) estudaram a eliminagéo da inibigdo pelo
produto, através da fermentagdo em batelada repetida acoplada ao sistema de
destilacéo flash a pressdo atmosférica. Utilizaram modelagem matematica
desenvolvida com base nos dados experimentais, otimizando o processo.
Verificaram que o valor da produtividade do processo atingiu no ponto 6timo mais

de 4 vezes o processo batelada repetida convencional:

l) Fermentacdo acoplada ao sistema de destilacdo flash a vacuo: este
processo € um melhoramento do processo sob vacuo, pois segundo LEE et alii
(1981) trés dos grandes problemas do processo sob vacuo sdo a dificuldade de
adicionar o oxigénio no fermentador, manter condicdes estéreis e comprimir uma
grande quantidade de CO,. Com estas restricbes os pesquisadores propuseram o
processo da fermentagdo na presséo atmosférica conectada com o flash a vacuo.
MAIORELLA et alii (1984) estudando as alternativas econdémicas para o processo
de fermentag&o acoplada ao sistema de separacdo, verificaram que 0S processos
que apresentaram menor custo para a produgéo de etanol foram o processo a vacuo
e o de extraggo liquido-liquido. SILVA et alii (1997) e SILVA & MAUGERI FILHO
(1997), em seus estudos de modelagem e simulagdo da fermentagcdo alcodlica
continua extrativa, propuseram este sistema para minimizagdo da inibigao pelo

produto.

m) Processo BIOSTIL: sistema que utiliza-se de uma coluna de destilacao
para remogao continua do etanol que esta sendo formado no fermentador. A Alfa
Laval de Tumba, Suécia, desenvolveu e patenteou o processo Biostil (RIBA &
GOMA, 1981; TAYLOR et alii,1995). No Brasil o processo foi introduzido pela
Codistil. Este processo em funcionamento reduziu a produgéo de residuo (vinhaga)

em até 10 vezes. A Figura 2.2 mostra o esquema do processo.
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Figura 2.2- Esquema do processo BIOSTIL (Alfa Laval).

Nunca e demais enfatizar que o objetivo da operagdo de acoplar fermentacéo
com sistema de recuperacéo é remover continuamente o produto inibidor, enquanto
& formado, permitindo que a levedura possa utilizar completamente o substrato
fermentescivel e desta forma alcangar altos valores de produtividade e rendimento
(QURESHI & MADDOX, 1995).

2.3 - Modelos cinéticos

A cinética da fermentagéo alcodlica € muito complexa. A taxa de fermentacao
muda continuamente com o desaparecimento do substrato e formacgdo do alcool
(MOULIN et alii, 1980). ANDRIETTA (1994) explica que por causa desta
complexidade, € pouco aconselhavel a utilizagdo de modelos que consideram as
celulas como individuos distintos constituidos de varios componentes e que mesmo
utilizando modelos mais simples, a imprecisdo que possa ocorrer € compensada
pela facilidade de obtencdo e diminuicdo do numero de parametros cinéticos
necessarios. Os modelos cinéticos que sdo normalmente utilizados para modelagem
matematica da fermentagdo alcodlica, sd3o os ndo estruturados e os no
segregados, ou seja, 0s microorganismos sdo considerados como soluto (BAYLEY
& OLLIS, 1986).

Para a cinética da fermentac&o alcodlica com termos de inibicéo, a literatura

relata varias formas de modelos que relacionam a velocidade especifica de
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producgdo de alcool e a velocidade especifica de crescimento da levedura com os
termos de inibigao.

A taxa especifica de crescimento € usualmente expressada como uma fungao

de concentragdo do substrato limitante S .
u = f(S) (2.1)
A expressido mais conhecida que relaciona u e S & dada por MONOD (1949):

S
= Uy ———— 22
H H max K.+S (2.2)
Na presenga de um produto inibidor, que geralmente € uma substancia que
decresce o valor da taxa especifica de crescimento, a Equagado 2.1 devera ser

estendida para incluir a concentragéo p (NOVAK et alii, 1981), ou seja:
u =f(S,p) (2.3)

Sendo o produto um inibidor ndo competitivo na fermentagéo alcodlica, a taxa

especifica maxima de crescimento ( umax ) € afetada, mas n&o influencia a

constante Ks, assim a Equacio 2.2 torna-se:

S
Ks+ S

B= (2.4)
A fungdo que relaciona u, S e p na Equagéo 2.3 tem varias formulagbes.

LUONG (1985) reporta que a capacidade de inibigdo é uma funcao linear da
concentragdo de etanol. LEAO & VAN UDEN (1982) citam que a capacidade de
inibicdo é uma fungdo hiperbdlica da concentragdo do produto. Outros
pesquisadores encontraram um ajuste exponencial, como MOULIN et alii (1980) ou

fungbes mais complexas para modelar seus dados.

Para modelar os dados encontrados por varios pesquisadores para a

Equacéo 2.4, a literatura fornece quatro principais tipos de dependéncia de 1 max

com relag&o a p. S&o eles:
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a) Relacao linear
M ma)(i = Hmax~ Kl P (25)
b) Relagdo hiperbdlica

- K
maXI = max 7, 2 - 6
M Himax e (2.6)

c) Relagéo exponencial

M max| = Hmax €XP ('K| p) (27)

d) Relac&o parabdlica

,umaxi = M max (1_ P j (2.8)
Pmax

A Equacéo 2.8, foi proposta por LEVENSPIEL (1980), sendo muito utilizada

para expressar o termo de inibigao pelo produto e se adequa muito bem aos dados

experimentais.
2.4 - Parametros cinéticos

A Tabela 2.2 apresenta alguns valores de parametros cinéticos. Nota-se uma
grande diversidade de valores dos pardmetros cinéticos da fermentacdo alcodlica,
evidenciando que estes dados s&o dependentes das condigbes operacionais no
qual os valores foram determinados, do meio de cultura utilizado, do microrganismo
usado no estudo da fermentacdo e das metodologias analiticas utilizadas. Estas
dependéncias podem explicar tanta variagdo dos dados para um determinado
parametro. Para o uso adequado dos valores dos parametros no modelo cinético
que melhor representa o processo € de grande importancia o conhecimento do

procedimento utilizado nos levantamentos destes parametros.
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2.4.1 - Efeito da temperatura nos parametros cinéticos

A temperatura na fermentagcdo € um fator de grande importancia, pois
desempenha influéncia na multiplicacdo das células de leveduras, na produgao de
alcool, no consumo de substrato e na inibicdo pelo produto. Na busca de
estabelecer condi¢gbes otimizadas da fermentacao alcodlica, procurando o aumento
do rendimento e da produtividade, é necessario expressar 0 modelo matematico em

funcdo da temperatura, através deste efeito nos parametros cinéticos.

Utilizando-se de modelo n&o estruturado DALE et alii (1990) verificou que a

temperatura influencia i max € Pmax S€guUNdo a Equagéo de Arrhenius:

Py
3)
d-

Umax =2 € (2.9)

Drmax = Ko €2 (2.10)

VAN UDEN (1985), em seus estudos mostrou que a tolerancia das células de
leveduras decrescem drasticamente com o aumento da temperatura critica superior
(28°C).

ALVES (1996) através das analises dos dados cinético do crescimento
anaerobico de Saccharomyces cerevisiae, selecionada de destilaria de 4&lcool,

obteve modelos matematico de pmax € 1 max €M fungéo da temperatura:

Prmax = 638,1 €0 005741 T) nara 30°C < T < 38°C (2.11)

{ —3535) [ -50475>

Lmax=4,181.10% €' T ) -5397.10% ¢ 7 ) para 28°C <T<38°C  (2.12)
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Tabela 2.2 - Valores de parametros cinéticos para fermentacéo alcodlica

Ks 4 max Pmax Yys Yeis T n Referéncias
(om | (" | (@ | (alg) | (gla) | (°C)
- 0,43 - - 0,35 30 - AIBA & SHODA (1969)
- 0,45 80-100 - - 30 - BAZUA & WILKE (1977)
0,48 0,40 87 0,09 0,47 30 1,0 GHOSE & TYAGI (1979)
33 0,64 - - 0,43 30 - HOPPE & HANSFORD (1982)
1,6 0,24 a0 0,06 0,375 - 1,0 LEE et alii (1983)
0,315 0,46 87,5 0,11 - - - MAIORELLA et alii (1984)
- 0,35 44 5 0,043 0,48 30 - BAJPAL & MARGARITIS (1987)
0,315-1,4 - 87,5-140 § 0,003-0,1 | 0,35-0,47 - - DAUGULIS & SWAINE (1987)
0,2 1,2 105 - - - 4.0 DOURADO et alii (1987)
- - 90 0,12 0,454 30 - LEE & CHANG (1987)
1,2 0,48-0,66 50 0,3-0,4 - - - AGRAWAL et alii (1989)
0,5 0,24 a0 0,12 0,30 30 0,85 JARZEBSKI et alii (1989)
1,6 0,41 103 0,033 0,445 32 3,0 ANDRIETTA & STUPIELLO
(1990)
- - 74-91 - 0,43-0,48 - - BAJPAI & BAJPAI (1991)
0,5 0,24 90 - - - 0,85 MONBOUQUETTE (1992)
- - 69 0,32 0,49 - - VASCONCELOS et alii (1992)
22,6 0,19 - 0,28 0,36 30 - DOMINGUEZ et alii (1993)
- - - 0,0218 0,369 28 - CARVALHO (1996)
41 - 114 0,098 - 30 - ALVES (1996)
- - 106,73 0,0687 0,313 30 - SIQUEIRA FILHO (1997)
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Varios outros modelos matematicos que relacionam pPmax OU U max COM a

temperatura na fermentagcdo alcodlica, sdo encontrados na literatura, tais como:
SINCLAIR & KRISTIANSEN (1987); HUANG & CHEN (1988); CARVALHO (1996),
SIQUEIRA FILHO (1997).

2.5- Termodinamica do equilibrio de fases

O preceito que deve ser satisfeito para que o equilibrio se estabelega entre

uma mistura binaria ou muilticomponente com duas fases, para as mesmas

condigbes de temperatura e pressdo, é dado quando a fugacidade de cada

componente é igual em todas as fases (SMITH & VAN NESS,1980; SANDLER,
1989), ou seja:

f¥ = (i=1,2,...,n) (2.13)
A expressdo da fugacidade para cada fase:

a) Fase vapor:

' =yig: P (2.14)
b) Fase liquida:

fr=xyf° (2.15)
Substituindo as Equagdes 2.14 e 2.15 na Equacgéo 2.13, tem-se:

yigi P=xyf (2.16)

Para pressdes baixas ou moderadas, a hipétese da independéncia das

coordenadas da fase liquida y; e f° em fungéo da pressdo, pode ser feita, sem

afetar significativamente a exatidao dos resultados (SMITH & VAN NESS, 1980), ou

seja:

£t f,
f=f=P" — (2.17)
Pisat 1:i sat
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Sendo¢ ™ = f*/P* e propondo a hipétese de que f/f*™ =1, ou seja f, = £ em

funcao da fugacidade do liquido puro n&do ser sensivel a pressédo, a Equagéo 2.17,
torna-se:

fio = Pisat¢isat (218)
Substituindo a Equagao 2.18 na Equagao 2.16, tem-se:
Yi¢i P — )(| Pisat¢isat (219)

Para pressdes de 1 atm ou menos, pode-se considerar que a fase vapor se
comporta como uma fase ideal, pois em baixas pressdes, a fase vapor possui baixa
densidade, fazendo com que as moléculas interagam entre si com menor
intensidade. Desta forma ndo é necessario 0 uso do componente que descreve o

desvio da idealidade (¢,), tornando-se f = y; P. A suposigéo de idealidade da fase

vapor € também constatada por levantamentos experimentais, para pressoes

sat

baixas, onde verifica-se que ¢, e ¢; sdo praticamente iguais a unidade para todos

os componentes (REID et alii, 1987). Assim a Equagéo 2.19, torna-se:
yi P =xy P (i=1,2,...n) (2.20)
A constante de equilibrio do componente | numa mistura € definida por:
k = Y (2.21)
Xi
Assim a Equacgéo 2.20, torna-se:

P.Sat
ki=yi
7P

(2.22)

O valor de P pode ser conhecido através da equagdo de Antoine, que
relaciona a presséo de vapor com a temperatura e as constantes de cada espécie

quimica (A, B e C), ajustadas com base nos dados experimentais:
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B
T+C

log P = A - (2.23)

onde P é dado em mmHg, a temperatura T em °C e as constantes A B e C sao

dadas na regi&o de temperatura em °C.

O maior problema para o célculo do equilibrio da Equacdo 2.22 é encontrar o

valor do coeficiente de atividade y;, que descreve o desvio da fugacidade do

componente i na mistura liquida (f) em funcdo do componente em uma mistura
liquida ideal (x; f°). A literatura apresenta estudos gue mostram modelos e métodos
que calculam os coeficientes de atividade.

2.5.1 - Modelos e métodos para o céalculo do coeficiente de
atividade

Neste item serdo explanados, sucintamente, os modelos e métodos mais

conhecidos e utilizados para o calculo do coeficiente de atividade (¥ ; ).

2.5.1.1- Método ASOG (Analytical Solutions of Groups)

Segundo WILSON & DEAL e DERR & DEAL (citados por WALAS, 1985) que

desenvolveram o método, o coeficiente de atividade é dividido em duas partes:

i) Contribuicéo devido a diferenca de tamanho das moléculas, calculado pela
equacéo de FLORY (1981);

ii) Contribuic&o devido a interagdo molecular calculada pela equagdo de
WILSON (1964) com aplicagéo de parametros binarios de grupo.

2.5.1.2 - Modelo UNIQUAC (Universal Quasi Chemical)

Modelo proposto por ABRAMS & PRAUSNITZ (citado por REID, 1989),
utilizando-se da generalizagdo, para moléculas de forma e tamanho diferentes, da
teoria “quasi-chemical” de GUGGENHEIM (citado por WALAS, 1985). No modelo a

energia livre de Gibbs em excesso é composta de duas partes:

23



i) A parte combinatorial (7 ), que é devido as diferengas no tamanho e

forma das moléculas;
ii) A parte residual (¥ ), que é devido as interagdes energéticas.
Este modelo pode ser expresso pela equagao:
Iny ;=Iny C+lIny " (2.24)

2.5.1.3 - Método UNIFAC (Uniquac Functional Group Activity
Coefficients)

Método desenvolvido por FREDENSLUNG et alii (1975) onde o tamanho e
contribuicdo de grupos para o coeficiente de atividade séo também chamados de

configuracional (C) e residual (R). Ambas partes sao baseados na equacgao
UNIQUAC.

Este método € baseado na contribuicdo de grupos, tendo como conceito
principal a hipotese da independéncia da contribuicdo de um grupo em relagéo a
outro, ou seja, a contribuigdo de um grupo é independente da contribui¢do de um
outro grupo. A mistura liquida & supostamente considerada como uma solugdo de

grupos estruturais que, quando adicionados, constituem a molécula.

Este modelo considera que a propriedade fisica de um fluido é a soma das
contribuicdes individuais de cada grupo funcional (CHs , CO, etc.). Assim € possivel
determinar o coeficiente de atividade a partir das propriedades dos grupos ao invés
das propriedades das moléculas. Este modelo pode ser utilizado abaixo do ponto
critico dos componentes, temperatura entre 300K e 425K, misturas de liquidos
misciveis bem como misturas ndo eletroliticas e ndo poliméricas, pressdo de até 5

atm.
2.5.1.4 - Modelo NRTL (Nonrandom Two-Liquid)

O modelo NRTL é derivado da Equacéo de energia livre de Gibbs em
excesso. A principal hipétese para o modelo da Equagdo NRTL € a teoria dos dois
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fluidos. Esta teoria assume que numa mistura binaria o liquido tem uma estrutura

composta de celulas de moléculas dos tipos 1 e 2.

O coeficiente de atividade no modelo NRTL € encontrado por meio de uma
equacao originada de modelos de solugbes liquidas (PRAUSNITZ et alii, 1986).

Outros modelos de equagdes para o célculo do coeficiente de atividade sdo
encontrados na literatura, tais como: equagéo de Margules, equacdo de Van Laar,
equagéo de Wilson (WALAS,1985; SMITH & VAN NESS, 1980; GMEHLING et alli,
1977; HENLEY & SEADER, 1981).

2.6 - Planejamento experimental na otimizagdo de processo

O processo que acopla fermentagéo alcodlica a um sistema de separacéo
continua do produto inibidor, possui varias varidveis (fatores) que interferem no
processo, definindo tipicamente um sistema multivaridvel. Nos processos
multivariaveis € fundamental determinar a influéncia de cada variavel independente
sobre as respostas de interesse (variaveis dependentes). A otimizagdo do processo
tem se tornado um método de analise na determinacdo de faixas de operagéo que

obtenham 6timos desempenhos das respostas desejadas.

Os métodos de planejamento experimental mais conhecidos para otimizacéo
do processo sdo o simplex sequencial, o planejamento fatorial e analise de
superficie de resposta. Os métodos simplex necessitam do conhecimento da
resposta da etapa imediatamente anterior para a continuacdo dos ensaios
seguintes, limitando este método a realizagdo de um experimento de cada vez.
Como consequéncia desta limitagdo, o método simplex sé otimiza uma resposta de
cada vez. O simplex & definido como figura geométrica, sendo triangular com duas
variaveis, tetraedro com trés variaveis e hiperpoliedro com quatro ou mais variaveis.
O simplex tem a caracteristica de termo sequencial, tornando-o mais adequado para
experimentos de respostas rapida (BARROS NETO et alii, 1995).

O método de planejamento experimental por andlise de superficie de

resposta tem como principio a técnica de planejamento fatorial, onde os
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experimentos sdo programados através de um planejamento fatorial (BOX et alii,

1978), sendo possivel a realizacao de varios experimentos ao mesmo tempo.

O principal objetivo do planejamento fatorial € relacionar empiricamente as
variaveis dependentes (respostas) com as variaveis independentes (variaveis de
entrada), além de se poder determinar estatisticamente o efeito de cada variavel
na(s) resposta(s) desejada(s). De acordo com BOX et alii (1978) a técnica de
planejamento experimental por analise de superficie de resposta pode ser

empregada para responder as seguintes perguntas:

- como um conjunto de variaveis de entrada podem ter efeitos, numa faixa de

interesse, sobre as variaveis dependentes.

- quais conjuntos de variaveis de entrada produzirdo um produto dentro das

especificagcbes desejadas.

- quais valores ou faixas das variaveis de entrada produzirdo valor 6timo para
uma resposta especifica e como se comporta a superficie de resposta proximo deste

ponto.

Segundo BARROS NETO et alii (1995) para a utilizacdo do planejamento
experimental & necessario primeiramente determinar quais as variaveis controladas
(varidveis de entrada) e as respostas que se quer estudar. Logo depois, €
necessario definir claramente qual objetivo que se quer conseguir através dos
experimentos, para se determinar que tipo de planejamento fatorial deve ser
utilizado. Definindo as variaveis de entrada e as respostas desejadas, pode-se

utilizar um planejamento fatorial.

Seleciona-se inicialmente um numero fixo de niveis para cada uma das
variaveis de entrada, realizando, posteriormente, os experimentos com todas as
combinagdes possiveis. Tendo o objetivo de realizar o minimo de experimentos e
determinar preliminarmente os fatores (variaveis de entrada) que tenham ou nao
influéncia significativa sobre a resposta, faz-se um planejamento fatorial com dois

niveis (nivel -1 e nivel +1) para cada fator. Se n fatores est&o contidos no estudo, o

planejamento fatorial necessitard da realizagdo de 2" ensaios diferentes, cobrindo
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todas as combinagdes possiveis. Para a obtencdo do erro experimental é
necessario a realizagdo de pelo menos 2 ensaios no ponto central (nivel 0),

correspondendo a media aritmética dos niveis -1 e +1.

Para obter um modelo de 22 ordem e percorrer outros niveis ou condigdes

experimentais nao pressupostas pelo planejamento fatorial inicial, que apenas
oferece modelo de 1% ordem, pode-se ampliar o planejamento realizando
experimentos nos pontos axiais, ou seja, completar o planejamento fatorial inicial
com mais 2n experimentos. Este planejamento fatorial + configuracao estrela pode
também ser realizado apenas com os fatores que apresentaram efeitos significativos
no planejamento fatorial inicial mais os experimentos deslocados axialmente (niveis
-0, -1, +1,+5). O calculo do valor de § ¢é feito através da equagédo de BOX &
WILSON (1951):

5= (zK)l (2.26)

onde K= numero de variaveis (fatores) independentes.

Sendo 0 planejamento experimental um método baseado e executado com
técnicas estatisticas € de fundamental importdncia a avaliagdo dos modelos
empiricos obtidos através da regressao dos dados experimentais. O exame dos
residuos € ferramenta importante na avaliagdo da qualidade do ajuste de qualquer
modelo. A Tabela 2.3, conhecida como tabela de Analise de Variancia ou ANOVA
(“Analysis of Variance”), resume toda a analise estatistica que avalia a qualidade do
ajuste do modelo (BARROS NETO et alii, 1995).

Observando-se a Tabela 2.3, pode-se notar que um modelo que apresenta
valores altos de residuos € um modelo de ma qualidade. As notagdes que fazem

parte da tabela, significam:

SQg = soma quadratica devida a regressado (modelo ajustado).
MQg = média quadratica devida a regresséo.
SQ, = soma quadratica residual (desvio).

MQ, = média quadratica residual.
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SQy,; = soma quadratica devida a falta de ajuste.
MQg,; = média quadratica devida & falta de ajuste.
SQep = soma quadratica devida ao erro puro.
MQ,, = média quadratica devida ao erro puro.
SQr = soma quadratica em torno da média.

L = numero de termos do modelo completo.

M = numero de niveis distintos.

N = numero total de experimentos.

O valor de SQr = SQg + SQ,, significa que uma parte da variagéo total das
observacdes em torno da média € descrita pela equagéo ajustada (equacgdo de

regressao), e a outra parte € devida aos residuos.

O valor da qualidade do ajuste ( Ra”) mostra que a variag&o total em torno da

média & explicada pelo ajuste (regressé@o). O coeficiente de correlagao (\/@ )
representa a comparagdo da variancia dos pontos experimentais em relagao ao
modelo ajustado. Quanto mais proximo o valor de Ra estiver de 1, os valores
previstos pelo modelo estdo em concordancia com os valores observados

experimentalmente. No caso de concordéancia total o valor de Ra =1.

O teste F & outro parametro importante na verificagdo da validade estatistica
do modelo ajustado. O teste F de significancia é utilizado para investigar se o
modelo explica uma quantidade significativa da variagéo nos valores experimentais.
Comparando-se o valor de F calculado pela regressdo dos dados experimentais
com o valor tabelado para uma distribuicdo de referéncia Feonfangat-1nL . €
encontrando valores de F acima de quatro vezes o valor de F tabelado, a regressao
& util para fins preditivos, ou seja, a equagdo ajustada & estatisticamente
significativa e os valores experimentais s@o bem representados pelo modelo

proposto pelo ajuste.

RODRIGUES (1993) estudou a otimizagdo de um processo continuo de
purificacdo de proteinas, por meio de planejamento experimental, atraves da

modelagem e simulagdes do processo no computador. Este trabalho que foi pioneiro
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na area, dissipou toda suspeita sobre a validade desta técnica na otimizagdo de

processos modelados matematicamente.

Tabela 2.3 - Analise de variancia.

Devido a regressao SQr MQr MQr/MQ,
Residuos SQ MQ, N-L -
Falta de ajuste SQg; MQy,; M-L -
Erro puro SQep MQe, N-M -
Total SQr - N-1 -

Qualidade do ajuste Ra’ = SQr/SQr - - -

Coeficiente de Ra - - _

correlagéo

F tabelado - - - Fconﬁanga,L-1 N-L

2.7 - Estratégias de controle de processo

De acordo com FISHER (1991) para garantir a qualidade do produto,
melhorar a seguranga operacional, reduzir o custo do produto através da
manutencdo da performance 6tima do processo e reduzir o impacto ambiental,
necessita-se do uso de estratégia de controle durante a operagéo, tendo em vista as
perturbacbes que normalmente ocorrem no decorrer do processo. Segundo
HENSON & SEBORG (1992) as pesquisas na area de controle de fermentacéo tém
crescido muito nas ultimas duas décadas. Isto se deve ao fato de que a fermentacao

apresenta comportamento dindmico, na maioria das vezes, nao linear e o0s
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parametros cinéticos mudam de maneira muitas vezes nao previsiveis, tornando
estes processos de dificil controle. Desta forma é muito relevante a utilizacdo de

estratégia de controle, para tentar regular as condigdes operacionais desejadas.

As estratégias mais eficientes de controle de bioreatores estdo cada vez mais
sendo implementadas, intensificadas pela necessidade crescente de aumento de
produtividade dos processos biotecnolégicos, nestes tempos de pressdo
econdmica. Além disto, o desenvolvimento e avancos na area de biotecnologia, de
ciéncia da computagdo (“sofware’ e “hardware”), da engenharia de processos e
grande progresso nas técnicas de sensores analiticos “on-line’, acelerou a

implantacéo destas estratégias de controle (SHIMIZU, 1993).

Na literatura sdo verificados varios trabalhos acerca da utilizagdo de
estratégias de controle para manter o processo em étima performance. Seguem-se
alguns trabalhos publicados nesta década, tendo como principal tema o controle de

processos fermentativos.

VIGIE et alii (1990) apresentaram estudos tedrico e experimental da
aplicagdo da técnica de controlador adaptativo para o controle da fermentacao
alcodlica conduzida num CSTR (“Continuous Stirred Tank Reactor’). A variavel
controlada foi a concentrag&o de substrato efluente. Os objetivos da implantacéo da
estratégia de controle adaptativo no processo foram alcancados, permitindo uma
performance satisfatéria dos reatores, da manutencdo em baixos niveis da

concentracao de substrato efluente e uma étima utilizagdo do volume dos reatores.

PARK & RAMIREZ (1990) estudaram a producéo de células de leveduras em
fermentadores batelada alimentada. Através de um algoritmo chamado de controle
otimo, mantiveram a concentragdo de substrato em niveis desejados. SHI et alii
(1989) e SHI et alii (1990) utilizaram esta estratégia no estudo da producéo de acido
latico e no cultivo de leveduras de panificacdo. A técnica de controle 6timo “on-line”
foi implementada através da modelagem dinamica dos processos e simuladas por

computador e testadas experimentalmente.

SHEPPARD & COOPER (1990) estudaram o cultivo de Bacillus subtilis num

reator de coluna com ciclone. Uitlizaram uma estratégia “feedback” para controlar a
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fermentacdo em fase continua, tendo como variaveis controladas a concentragao do
substrato limitante e o oxigénio dissolvido. Como variavel manipulada utilizaram a

vazao de alimentag&o do reator.

FISHER (1991) fez uma revisdo ampla do controle de processos, discutindo a
evolucdo das técnicas através da concepgdo e fundamentacéo de estratégias de
controle desde os controles classicos, tais como “feedback” e “feedforward”
evoluindo-se para os controles avangados como os baseados em modelos, controle
preditivo, controle adaptativo e uma visdo geral do mais recente desenvolvimento

em sistemas especialistas.

SISTU & BEQUETTE (1991) indicaram em seu trabalho o potencial da
estratégia NLPC ("Nonlinear Predictive Control”). Implementado em um reator
CSTR, verificaram que o controlador se apresentou como uma estratégia efetiva
para processos quimicos com restricdes e atrasos de tempo. Foi verificado que o
controle preditivo ndo linear se mostrou nédo satisfatério quando os parametros eram
incertos, necessitando a inclusdo de boas estimativas de parametros para uma boa

performance do controlador.

LEE et alii (1991) aplicaram a estratégia adaptativa com medigdo DO
(“Dissolved Oxigen”) no controle de um fermentador batelada alimentada para
cultivo de Escherichia coli comparando com a estratégia “feedback” convencional
PID (Proporcional-Integral-Derivativo). O objetivo do controle era manter otimizada a
concentracdo de oxigénio dissolvida no meio. Duas variaveis foram controladas e
relacionadas com a concentracéo dissolvida: vazdo e velocidade de agitagdo. Um
filtro Kalman foi usado para remover o efeito causado pela perturbagdo do eletrodo
de medida DO, melhorando o desempenho do controlador. Os resultados
experimentais mostraram que a performance do controle adaptativo DO foi bem

melhor que o controle classico PID e o controle adaptativo sem o eletrodo DO.

ISSACS & THOMA (1992) apresentaram a aplicagéo de técnicas de controle
baseado em modelo num reator de torre vertical com circulagéo de fluxo operado
em batelada para producdo de células. A primeira técnica abordada foi uma
estratégia de controle adaptativo conhecido como OLFO (*Open-Loop-Feedback-
Optimal’). A segunda estratégia discutida foi a técnica de controle adaptativo
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“feedback”. Verificaram que as estratégias controlaram bem a taxa de aeragéo do
reator. A estratégia OLFO mostrou-se uma técnica promissora no controle de

processos ndo estacionarios e de curtas duragdes.

HENSON & SEBORG (1992) utilizaram uma estratégia de controlador n&o
linear baseado numa linearizagdo exata para regular o fermentador perto da
produtividade otima do processo de fermentacdo alcoblica continua. A taxa de
diluicho e a concentragdo de substrato na alimentagdo foram as variaveis
manipuladas, uma de cada vez. O controle “feedback” com lei Pl (Proporcional-
Integral) foi comparado com o controlador “input-output-linearing”. A manutengao da
produtividade perto do valor 6timo foi satisfatoriamente controlado pela estratégia

proposta.

DAHHOU et alii (1992) aplicaram numa planta piloto de um processo de
fermentacéo alcodlica um controlador chamado de L/A (controle por método classico
linear), com o objetivo de manter a concentragdo do substrato no fermentador em
niveis desejados, tendo em vista a influéncia das mudangas da vazdo de
alimentacdo do reator CSTR. Os pesquisadores verificaram que o controle L/A foi
eficiente e alcancou a finalidade desejada, principalmente por ser este controle

adequado para processos n&o lineares, como é o caso do processo estudado.

EATON & RAWLINGS (1992) apresentaram discussdes sobre a estratégia de
controle preditivo com modelo. Esta técnica de controle incorpora um modelo
dinamico explicito do processo tendo o objetivo de predizer o efeito de agdes futuras
da varidvel manipulada sobre a varidvel controlada. Através de estudos da
implantacdo da estrutura de controle preditivo com modelo, observaram que a
técnica apresentou alta versatilidade em processos quimicos nao lineares,
processos com restricdes, plantas instaveis, processos em batelada e continuos,
funcdes objetivo de performance complexa. Segundo os autores do artigo, estas
qualidades tém facilitado amplamente o uso desta estratégia de controle em
processos industriais, além de ser de facil entendimento e implantagéo do controle,
quando se possui 0 modelo dindmico do processo otimizado, usado para predizer

os valores de saida.
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RODRIGUES (1993) no estudo do controle de um processo continuo de
purificacdo de enzimas, inicialmente, utilizou-se de controle classico do tipo
“feedback” com leis de controle Pl e PID na busca de manter o processo em 6timo
desempenho (alto rendimento sem prejuizo da produtividade). Posteriormente, foi
implementada uma estratégia de controle ndo convencional do tipo “feedback-
feedforward”, obtendo-se uma operagao mais robusta com relacéo aos atrasos na

analise “on-line” da variavel controlada.

ANDRIETTA (1994) verificou que a estratégia de controle “feedback’
apresentou o6timo desempenho na manutencdo de alta performance (alta
produtividade com alto rendimento) da fermentagéo alcodlica continua em escala
industrial. Através da modelagem e simulagdo em computador foram feitos os
estudos necessarios a implantacdo da estratégia de controle. O sistema de controle
foi constituido de duas malhas tipo SISO (“Single Input-Single Output”’). O controle
da temperatura para cada reator foi feito por intermédio da manipulacdo da vazéo
de fluido de resfriamento, enquanto a manutengdo da concentracdo de ART
(agucares redutores totais) do efluente do Ultimo reator foi controlada através da
manipulagdo do tempo de residéncia. Para o controle da temperatura utilizou-se do
controlador “feedback” com lei P (Proporcional) e para o controle da concentracéo
de ART efluente o controlador “feedback” com leis Pl e PID.

SCHALIEN et alii (1995) utilizaram modelo adaptativo “on-line” para controlar
a fermentagéo de cultivo de Saccharomyces cerevisiae. A estratégia de controle foi
aplicada num fermentador batelada em escala de laboratorio. O estudo mostrou que
os parametros da equagdo de Monod variavam muito durante o processo

fermentativo, justificando o uso da técnica de controle adaptativo “on-line”.

GRASSI (1995) estudou o controle de um tanque de aquecimento em
batelada, através da modelagem e simulagdo do processo. Utilizou-se da estratégia
de Controle preditivo com modelo néo linear, que usa o conhecimento da dinamica
do processo para verificagdo dos movimentos futuros o6timos da variavel
manipulada, tendo em vista a estabilizagdo de saida proxima do valor desejado. No

estudo foi concluido que, mesmo para um processo simples como o proposto no
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trabalho, o desempenho da estratégia NLMPC foi muito dependente dos parametros

de sintonia, como o tempo de amostragem e a duragéo do horizonte de predicao.

MARTINS et alii (1996) implementaram uma estratégia de controle avangado
preditivo do tipo DMC no processo continuo de purificacdo de enzimas baseado no
principio da cromatografia por afinidade, tendo como finalidade manter a
concentragcado de enzima na saida do ultimo reator a niveis constantes. Através dos
resultados, verificaram que a estratégia proposta apresentou um bom desempenho,
sendo este tipo de controle indicado nos casos onde exista tempo de atraso, em

fungéo da medida “on-line” da variavel controlada.

GAWTHROP & PONTON (1996) descreveram uma técnica que usa a
modelagem e a simulagdo para conseguir otimizar o processo. Esta técnica é
chamada de MBO (‘Model Based Observer’). Implantaram a técnica em dois
processos nao lineares: controle de trés reatores em séries e um tanque flash. A
concluséo foi de que o objetivo geral do artigo, que era de ajudar no entendimento

da técnica proposta para otimizagdo de processos quimicos, foi alcangado.

FOLLY et alii (1996) apresentaram a aplicagdo de uma estratégia de controle
adaptativo que torna possivel o ajuste da densidade do mosto de uma fermentacgéo
alcodlica batelada alimentada, por intermédio da manipulacdo da vazao de
alimentagéo de meio. O controlador adaptativo trabalhava com regras de adaptacéo
a variacdo de alimentagdo de valores de referéncia da densidade (“set-point”).
BOSKOVIC (1996) também utilizou esta estratégia, no controle de processos
continuos em bioreatores tubulares, aplicando a cinética de Monod com dois
parametros incertos para representar os sistemas. A implantacdo e verificagdo do
desempenho do controlador adaptativo foi executado através de simulagdes em

computador.

ASSIS et alii (1996) estudaram os desempenhos de um controlador
adaptativo, um controlador preditivo (DMC) e um controlador classico PID digital,
aplicados ao “design” 6timo de uma planta industrial de fermentagdo alcodlica
obtido por ANDRIETTA (1994). Compararam os desempenhos dos controladores e

verificaram que as trés estratégias de controle apresentaram desempenho
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semelhante na manutencéo da concentragdo de ART efluente do reator em niveis

desejado.

RODRIGUES & MACIEL FILHO (1996) apresentaram a avaliagdo de dois
controladores na estabilizacdo da concentragdo de oxigénio dissolvido da fase de
producdo do processo de penicilina. Através de um modelo matematico
deterministico ndo-estruturado, estudaram o comportamento dinamico do processo.
Implementaram as estratégias de controle “feedback” com ag¢des PID e de controle
DMC. Quando o processo foi perturbado da mesma maneira, tanto para a estratégia
PID como controle DMC, observaram que a configuragdo PID apresentava maior
vantagem, porque esta estratégia € bem mais simples de implementagdo. No caso
da robustez do processo referente a variagdes no periodo de amostragem e tempo
morto da varidvel medida, verificaram que a estratégia DMC fornecia mais

estabilidade ao processo.

KWONG & CORREA (1996) propuseram a estratégia de controle preditivo
com modelo néo linear (NMPC, “Nonlinear Model Predictive Control”’) para manter a
produtividade do processo de fermentagdo continua préxima do valor étimo (3,73g/|

h). As perturbacgdes foram feitas nos parametros Yxs € 1 max. A variavel manipulada

foi a taxa de diluicdo. Foi observado que o controle NMPC proposto apresentou um

bom desempenho.
2.8 - Conclusoes

Por intermédio da revisao bibliografica, conclui-se que o desenvolvimento e a
implantacdo da proposta deste estudo fica facilitado pelo grande numero de
trabalhos levantados na literatura referentes aos assuntos que s&o relevantes no

entendimento e justificativa do estudo.

Procurou-se estabelecer vinculagcdo entre os itens abordados no
levantamento bibliografico, como: os problemas causados pela alta concentragéo do
produto no reator, as principais técnicas de remocgdo do produto inibidor, os
modelos cinéticos mais utilizados na fermentagéo alcodlica, a apresentagdo dos
procedimentos para levantamento dos dados de equilibrio liquido-vapor da mistura

etanol-agua, a técnica de planejamento experimental na otimizagdo de processo, e
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por fim, as principais aplicagdes a processos industriais da estratégia de controle,
dando énfase aos processos fermentativos. A principal finalidade desta vinculagao

foi especificar e fixar os limites do trabalho.

Foi observado que com relagéo as estratégias de retirada do produto inibidor,
nos ultimos 20 anos, houve um crescente interesse no estudo de propostas para
minimizagdo do problema. No item que abordou o planejamento experimental,
procurou-se apresentar os fundamentos tedricos indispensaveis ao entendimento da
técnica. Com relacéo a estratégia de controle, notou-se que, principalmente, para
técnicas avangadas de controle, nas Ultimas duas décadas, vém-se incrementando
a implantag&o destes controladores nos processos fermentativos, tentando permitir
a manutengdo da operagdo em alto desempenho, legitimando o estudo da
implementacéo da estratégia de controle no presente trabalho.
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3 - DESCRIGAO DO PROCESSO

Este capitulo teve como objetivos escolher o sistema de separacéo a ser
conectado ao fermentador, descrever o processo e apresentar as variaveis
independentes (fatores) e as varidveis dependentes (respostas) de maior

importancia para o estudo da otimizagdo do processo.
3.1 - Escolha do processo

MAIORELLA et alii (1984) compararam 11 esquemas alternativos para
producéo de etanol através da fermentacéo e considerando como ponto principal o
custo total para produgdo de uma unidade de etanol (litro), verificaram que 70% do
custo final foi devido a matéria-prima. No entanto, economias substanciais eram
alcangadas utilizando processos alternativos ao tradicional processo de
fermentacdo em batelada, processo este que apresentou o maior custo. A Tabela
3.1 traz os valores dos 11 processos estudados. O valor do custo de referéncia é o

processo batelada (valor 1).

Nota-se que os 3 ultimos processos sdo extrativos e que o processo de
fermentacéo alcodlica acoplado ao tanque flash apresentou um custo de 1%
superior ao processo de fermentagdo acoplado com extragdo liquido-liquido. No
caso do sistema de extragdo liquido-liquido os pesquisadores analisaram o custo do
processo em condigbes otimizadas, enquanto que para o processo de fermentagéo
com o flash a vacuo ndo foram utilizadas as condigbes otimizadas, o que
pressupbe-se que otimizando o processo o custo final de produgdo de etanol

reduzira.

Processos extrativos que utilizam membrana no sistema de separacéo, como
o sistema de pervaporagdo, perextragcdo, j& se mostraram operacionalmente
eficientes, mas economicamente inviaveis. A grande restricdo do processo que
acopla fermentag&o ao sistema de extragao liquido-liquido esta relacionada com o
solvente utilizado no processo, pois ainda ndo se conseguiu agrupar as qualidades
necessarias num unico solvente, dificultando a operagdo do processo, seja por

inibigdo da fermentagdo pela toxidez do solvente , seja pelo elevado custo do
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solvente, seja pela formagao de emulsdes, ou outros problemas.

Tabela 3.1 - Valores finais de custos de producéo de etanol

Processos Valores dos custos finais
Batelada 1

CSTR 0,967
CSTR com reciclo de células 0,925
CSTR com reciclo parcial de células 0,938
CSTR com 2 reatores em séries 0,960
Coluna de pratos perfurados 0,987
Reator tubular 0,925
Torre 0,918
Membrana seletiva 0,891
Extracao liquido-liquido 0,828
Flash a vacuo 0,838

Além dos pontos abordados acima, 4 outros pontos determinaram a escolha

do sistema de separacgao flash a vacuo, que foi usado por este trabalho. Foram:

1) facilidade pratica na operagdo de todo o processo, ja observado na

literatura, em escala de laboratério;
2) sistema que melhor se ajusta, na atualidade, as unidades brasileiras;

3) provavel eliminagdo do trocador de calor, reduzindo drasticamente os
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custos fixos e de manuteng&o do processo;

4) capacidade de usar altas concentragcbes de agucares no meio de
alimentacé@o do reator, o que tem como consequéncia maior produgdo de etanol,
reduzindo o custo da destilacao (retificacdo).

O tanque flash equivale a um estagio de uma coluna de destilagdo. O sistema
opera em pressdes reduzidas (vacuo) facilitando a separagdo da mistura etanol-
agua, em temperaturas baixas. Neste trabalho, o sistema flash a vacuo devera ter
outra funcdo que é a de substituir o trocador de calor, indispensavel no processo

convencional.
3.2 - Esquema geral do processo

O esquema geral do processo que foi estudado por este trabalho & mostrado

na Figura 3.1. O processo consiste em 4 unidades interligadas. So elas:
1) fermentador (reator bioquimico): unidade de produgédo do etanol;
2) centrifuga: unidade de separagéo de células de leveduras;
3) cuba: unidade de tratamento do fermento;

4) tanque flash a vacuo: unidade de separag&o da mistura etanol-agua.

Observando-se a Figura 3.1, o processo inicia-se através da alimentag&o do
fermentador, por meio do substrato agucarado, chamado comumente de mosto. O
fermentador ja devera inicialmente conter um pé-de-cuba. O pé-de-cuba é definido
como um volume de suspensdo de células de leveduras com uma concentracao que

permite o consumo de agucar principalmente para a produgdo de alcool.

O mosto de alimentagdo € misturado dentro do fermentador com o pé-de-
cuba. Neste instante comecga ocorrer a transformacdo dos agucares contido no
mosto em produto (etanol). O mosto fermentado que contém células de leveduras é
enviado para a centrifuga, onde ocorrera a separagdo do mosto em duas fases
distintas: a fase pesada que contém as células (creme) e a fase leve, isenta de
células (vinho). O fluxo das células de leveduras é enviado para a unidade de
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tratamento do fermento (cuba), onde uma pequena quantidade do creme é retirado
do processo por intermédio de uma sangria. No tratamento do creme de leveduras
que acontece em cubas, que sédo tanques equipados com sistemas de agitagéo, o
creme é diluido com agua, na maioria das vezes na propor¢éo de 1 volume de agua
para 1 volume de creme e concomitantemente é adicionado acido sulfurico até pH
entre 25 e 2,0. O &acido sulfurico deve ser sempre adicionado na cuba de
tratamento sob forte agitagdo. O fermento tratado € entdo enviado para o reator
para novo ciclo do processo. O tempo suficiente de repouso do fermento na cuba
esta em torno de 1 a 2 horas.

Retorno do flash

Mosto Alimentagio
C0,, Ar

Retomo
de

células Fase vapor

Mosto delevurado
{vinho)

Refirada
Fase liquida

Mosto fermentado

. Creme de leveduras,
Agua 4!
A l

acido sulfinco

Sangnia
de
células

Ar

Figura 3.1 - Fluxograma esquematico geral do processo.
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Antes de se alcangar o estado permanente a operagédo do processo extrativo
& semelhante ao processo convencional, ou seja, 0 mosto delevurado € enviado
para a destilaria. Quando se atinge o estado estacionario do processo
convencional, o sistema de separag@o a vacuo acoplado ao fermentador € entao
acionado. O mosto delevurado é conduzido para o tanque flash a vacuo onde ocorre
parte da separag&o da mistura etanol-agua. O vacuo é feito por intermédio de uma
bomba de vacuo ou compressor. O tanque flash devera trabalhar na temperatura
entre 28°C e 30°C e pressdo associada de 30 mmHg a 40mmHg regulada atraveés
de valvula. O tanque flash trabalhara nesta temperatura com o objetivo de eliminar o
trocador de calor. A parte vaporizada é enviada para uma coluna de retificac&o
conjuntamente com uma parte do liquido e a outra parte do liquido retorna ao
fermentador. Este retorno da parte liquida, ou seja, parte do etanol, tem como
finalidade deixar a concentracdo de etanol no fermentador em niveis que ele possa
atuar como anti-séptico. E intengdo deste trabalho controlar a concentragéo do
etanol no fermentador abaixo do seu poder inibitorio e nos niveis de concentrag&o

que exerga atividade anti-séptica. Esta concentragdo esta em torno de 40g/l.

Foi considerado que o mosto delevurado enviado ao tanque flash, nao
continha CO, em excesso para néo dificultar os célculos na operagéo de separagéo.
Considera-se que o CO, produzido é retirado no fermentador e enviado para uma
coluna de absorcao, onde o etanol é recuperado. O etanol € arrastado juntamente
com o CO, e o ar, e absorvido pela agua e posteriormente destilado. Num processo
pratico ( em bancada, planta piloto ou em escala industrial) pode-se sugerir que
antes que o mosto seja enviado ao tanque flash a VAcUO, passe por um processo de
“flasheamento” somente para a retirada do CO,, se necessario. Por meio de
levantamentos bibliograficos ndo foi constatado este problema em estudos de

laboratorio.
3.3 Variaveis controladas do processo

As variaveis de entrada de maior relevancia para o processo em estudo sao:

1) Concentracédo de ART no meio de alimentacéo ( So)

Esta variavel pode ser composta de caldo de cana tratado (mosto direto de
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caldo de cana-de-aclcar), mel final (melago) procedente das usinas de agucar ou
uma mistura de caldo de cana e melago. A composi¢cao em acucar do mosto de
caldo de cana varia, mais ou menos, entre 250g/l e 1509/l dependendo de alguns
fatores, tais como: variedade da cana-de-acucar, estagio de maturagdo da cana,
tempo de armazenagem, extragc@o nas moendas (embebicdo). O mel final ou melago
& um subproduto da fabricag&o de acucar, apresentando em geral uma composi¢ao
média em acucar em torno de 400g/l. Concentracdo de ART (Agucares Redutores
totais) & a maneira mais correta de expressar a concentracéo de agucares no meio
de alimentacéo que pode ser fermentado, pois as células de leveduras assimilam os
acucares redutores totais. As células de leveduras transformam o ART em &lcool
etilico. A concentracdo de ART no meio & geralmente expressa em glicose por litro
de mosto. A reacéo estequiométrica de transformacao de glicose em alcool etilico é

mais conhecida como equacéo de Gay-Lussac:
C6H1206 Y 2C2H50H + 2C0, + 56 Kcal

Verifica-se pela equacgédo de Gay-Lussac que 1 mol de glicose (180g) produz
2 moles de alcool etilico (92g), 2 moles de CO, (88g) mais a liberacéo de 56 Kcal de
energia (reag@o exotérmica). O rendimento ideal de Gay-Lussac (maximo tedrico),
corresponde a 0,511 gramas de etanol/gramas de agucares expressos em glicose
(ART). O que se observa na pratica s&o rendimentos maximo de 95% do ideal, pois
mesmo em fermentacdes bem controladas ocorre utilizacdo de parte dos agucares

redutores para sintese de material celular e manutencao das células.

A quantidade de etanol produzido é fungdo direta da concentracdo de
acucares redutores totais no meio de alimentacdo do reator. Quando se trabalha
com alta concentragdo no meio, torna-se possivel alcangar um alto teor alcodlico na
fermentagdo, provocando condigoes adversas as células de leveduras (problema da
inibicéo). As principais vantagens deste modo de alimentacéo sdo redugéo do custo
de separagdo da mistura etanol-agua (menos consumo de vapor), redugéo do
volume de residuo (vinhaga), diminuigdo no tamanho dos fermentadores € menor
quantidade de centrifugas. Tudo isto em funcdo do aumento da produtividade do
processo. Estas vantagens s6 serdo alcancadas se o produto formado for retirado

continuamente do fermentador para eliminagéo da inibicao, se ndo, a fermentacao
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alcodlica sera incompleta, provocando altos valores residuais de agucares

fermentesciveis no reator, ocasionando baixos rendimentos.

2) Taxa de reciclo de células (R )

A razdo entre a vazdo das células de leveduras e a vazdo total de

alimentacao do fermentador € definida como taxa de reciclo de celulas.

GUERREIRO (1995) verificou que para o processo de fermentagéo continua
convencional a produtividade aumentava com o aumento da taxa de reciclo e que a
melhor faixa de trabalho para a taxa de reciclo encontrada foi de 0,25 a 0,35.
ANDRIETTA (1994) adotou em seu trabalho o valor de 0,3 para a taxa de reciclo,
valor facilmente verificado nas unidades de producdo de élcool etilico brasileira,
principalmente em processos batelada alimentada. Um valor de taxa de reciclo
acima de 0,3 traz alguns inconvenientes na operagdo do processo, COmMoO
incremento de centrifugas e aumento das dificuldades de operagdo destas
maquinas. Na atualidade ja se trabalha com taxas de reciclo acima de 0,35,
constatando ganhos de produtividade do processo, compensando os inconvenientes

deste aumento.

3) Tempo de residéncia ( t; )

E definido como a razao entre o volume Uutil do reator e a vazdo de

alimentacao do reator.

E verificado na literatura que o aumento do tempo de residéncia aumenta o
rendimento, enquanto a produtividade decresce. Para um &timo desempenho, tanto
para rendimento como para produtividade, & fundamental a determinagao do valor

ou faixa 6tima de trabalho desta variavel.

RODRIGUES et alii (1992) estudaram o comportamento de reatores CSTRs
ideais, frente a variavel de tempo de residéncia. Verificaram que com a diminuigao
do tempo de residéncia a produtividade aumentava, para taxas de reciclo diferentes,
enquanto o rendimento apresentava uma grande queda para tempos de residéncia
abaixo de 4 horas, em funcéo do alto valor da concentragéo residual de agucares no

mosto fermentado. O mesmo comportamento foi verificado para reatores reais com
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presenga de zonas mortas de até 10%. Os resultados para o rendimento e a
produtividade foram afetados negativamente pela presenca de zonas mortas nos
reatores acima de 10%. ANDRIETTA & STUPIELLO (1990) verificaram que com o
aumento da velocidade de alimentacgdo, para o processo de fermentacdo alcodlica
batelada alimentada, a produtividade alcancava valores mais elevados, mas
apresentava o inconveniente de favorecer o desenvolvimento de microrganismos
contaminantes e um consumo maior de anti-espumante, em fun¢do da maior
agitacdo do meio, provocando um aumento de espuma. O aumento na
contaminag&o foi devido ao aumento da temperatura, em conseqiéncia do aumento

da concentracao de agucares no meio.

4) Taxa de reciclo de liquido do tanque flash ( r)

Definida como sendo a frag&o entre a vazao de retorno do liquido que sai da

base do tanque flash e a vazao total de saida do liquido do tanque flash.

Este liquido & composto de etanol, agua e produtos secundarios
(acetaldeido, n-propanol, iso-butanol, n-butanol, iso-amilico). A principal finalidade
do retorno desta vazéo € controlar a concentracdo do etanol no fermentador em
niveis aceitaveis e resfriar o mosto fermentado. O maior perigo nesta operacéo é o
retorno ao fermentador dos produtos secundarios concentrados pela destilacéo no
flash. Estes produtos secundarios em concentracdes mais elevadas inibem as
células de leveduras. CYSEWSKI & WILKE (1977) observaram o brusco decréscimo
na massa celular apds 2 dias de operagéo semicontinua do fermentador sob vacuo,
indicando que os componentes ndo volateis foram acumulando no fermentador e
inibiram as células. A solugdo encontrada por estes autores foi a sangria de parte
do mosto para permitir que a concentracdo dos produtos secundarios
permanecessem em niveis que ndo inibissem o crescimento celular e a producéo de
etanol. MAIORELLA et alii (1983) observaram que os sistemas para remocédo da
inibicdo pelo alcool etilico na fermentagéo alcodlica, poderiam concentrar produtos
secundarios toxicos para as células. A fermentagéo acoplada ao sistema de tanque
flash a vacuo concentrava produtos ndo volateis no mosto. O processo que utilizava
o sistema pervaporagéo, concentrava moléculas grandes, enquanto o processo

acoplado ao sistema de extragéo liquido-liquido que empregava solvents apdlar,
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concentrava acidos organicos. Para solucionar o problema da inibigdo das células
pelos produtos secundarios concentrados na destilacdo no tanque flash a vacuo,
MAIORELLA et alii (1983) sugeriram que nao se devia retornar totalmente o liquido
que saia do tanque flash para o fermentador, conforme o processo genérico de
remogao de etanol do mosto em fermentagdo juntamente com a eliminagdo do
acumulo dos produtos secundarios, como mostrado pela Figura 3.2. No processo
proposto neste trabalho, adotou-se para elimina¢do de grande parte do produto
secundario, a retirada continua de parte da vazdo do liquido que sai do flash,
através do envio desta vazdo diretamente para a coluna retificadora, conjuntamente
com a vazao de vapor que sai pelo topo do tanque flash. A retirada do produto
secundario acumulado na vazdo do creme de leveduras se faz através da sangria

antes do envio do creme para a cuba de tratamento.

Ha trabalhos na literatura que apresentam o valor ou faixa da concentragéo
maxima de tolerancia das leveduras em exposicdo aos produtos secundarios, mas a
cinética e os mecanismos inibitérios ainda ndo foram bem explicados, o que dificulta
a incluséo destes produtos no modelo cinético utilizado por este trabalho. O que se
tem de mais concreto € que se a retirada de parte do liquido que retorna do flash e
a sangria do creme de leveduras forem feitas em uma fermentagcdo bem controlada,

elimina-se o problema do acumulo destes produtos no fermentador.

JSIEMaCE | progity
seParatal | concentrado

Ahnenta;ﬁg_* FermeﬂtadD RE EiElO

Sagra
Figura 3.2 - Esquema genérico de remogao continua de etanol da fermentacao
alcodlica e eliminagdo da acumulagao de produtos secundarios.
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O processo Biostil ndo obteve sucesso no Brasil em fungdo da constatacéo
da inibicdo dos microrganismos na operagao do processo. A alta concentracdo de
produtos secundarios no fermentador, provavelmente pode explicar o insucesso

deste processo.

5) Pressé&o absoluta no tanque flash ( P)

Sendo o tanque flash a vacuo o sistema de separacdo do processo extrativo
utilizado por este trabalho, é de grande relevancia no estudo da viabilidade técnica
e econdmica da operagéo do processo a verificagdo das faixas 6timas da pressao

absoluta no tanque flash.

CYSEWSKI & WILKE (1977), em estudo de escala de laboratorio, verificaram
que a pressao absoluta do processo de fermentagdo alcodlica sob vacuo, para
temperatura de 35°C no mosto, foi de 50mmHg. RAMALINGHAM & FINN (1977),
tambéem no estudo da fermentagdo alcodlica extrativa em escala de laboratorio,
trabalharam na pressdo de 32mmHg, conseguindo uma temperatura no fermentador

sob vacuo de 30°C.

Estas baixas pressées s&o necessarias para ajustar a temperatura entre 30 e
35°C, faixas adequadas ao emprego da Saccharomyces cerevisiae como agente

transformador do agucar em etanol.

6) Concentracdo de células de leveduras no reciclo ( Xg )

E uma variavel que esta diretamente relacionada com a concentragdo de

células de leveduras no creme e a agua adicionada na cuba de tratamento.

A faixa normal de trabalho da concentragcdo de células no reciclo, nas

unidades brasileira, esta entre 80 e 120g/l.
3.4 - Variaveis respostas do processo

As Principais variaveis respostas a serem estabelecidas para a verificagéo da

viabilidade deste processo, sio:
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- Rendimento e Produtividade.

O rendimento pode ser definido como a quantidade de etanol produzida pela
fermentacdo alcodlica em relagdo a quantidade de aglcares que pode ser
convertida em alcool pela multiplicagéo do valor estequiométrico (0,511g/g). Para o
célculo do rendimento na fermentagdo alcodlica sdo necessarios a determinagéo da
concentragcdo de ART no meio de alimentagdo e a concentragdo de alcool etilico no

mosto fermentado.

Em virtude das células de leveduras utilizarem também os aclcares
redutores para sua prépria sintese e manutengdo bem como a producdo de
substancias secundarias, provenientes de reagdes paralelas, o rendimento Gay-
Lussac (0,511g/g) ndo pode ser alcangado, mesmo para fermentagbes bem
conduzidas. A equagdo de Gay-Lussac € apenas uma representacao simplificada do

mecanismo da fermentacao alcodlica.

Define-se a produtividade como a quantidade de alcool etilico formado em
relacdo a uma unidade de volume do fermentador por unidade de tempo. Conforme
YOKOYA (1989) a produtividade esta relacionada com os mecanismos de controle
de metabolismo das células de leveduras, seja pela sintese do sistema de enzimas,
seja na atividade das enzimas presentes na célula. Sendo as leveduras formadas de
células eucaridticas, os mecanismos s&0 mais complexos que as células de
bactérias (células procaridticas) o que resulta na redugdo ou aumento gradual do
metabolismo de acordo com as condi¢des ambientais e propriedades genéticas da

celula.

Em sintese, o rendimento possui principalmente relagcdo com a utilizagéo
adequada dos agucares redutores totais, enquanto a produtividade tem relacdo com
a reducao de custos, através da diminuigdo do volume dos fermentadores para a

mesma quantidade de produgao de alcool etilico.

Para tentar reduzir o custo do processo faz-se necessario maximizar
(otimizar) a produtividade sem prejuizo do rendimento e da viabilidade técnica e

econdmica do processo. A Tabela 3.2 apresenta valores de produtividades
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alcangadas em processos de fermentagéo alcodlica.

O processo Fercen € um sistema continuo de fermentag&o alcodlica em um
unico fermentador CSTR com reciclo de células, desenvolvido pelo Engenho Novo.
Em geral, observa-se que o valor médio da produtividade para o processo continuo
convencional esta em torno de 7 a 8g/l h, com excec¢édo do valor alcangado por
CYSEWISKI & WILKE (1977). Para o processo batelada convencional a faixa de
produtividade estg entre 1,8 e 2,5g/l h, podendo chegar préximo de 6g/l h no
processo convencional de batelada alimentada. Nos processos extrativos os valores
s&o bem mais altos, variando de 10 a 80g/l h. E de se estranhar o alto valor da
produtividade obtido para o processo extrativo pelo trabalho de CYSEWSKI &
WILKE (1977) 6,4 vezes maior que o alcangado por RAMALINGHAM & FINN
(1977). Pode se argumentar que o processo que alcangou produtividade de 80g/l h
foi operado com reciclo de células, mas 0 mesmo processoc sem reciclo de células
estudado pelos mesmos autores alcangou valor de produtividade de
aproximadamente 3,2 vezes maior que o valor obtidos por RAMALINGHAM & FINN
(1977). Por intermédio das analises dos artigos ndo se conseguiu determinar uma
causa para tamanha diferenca, tanto do valor do processo extrativo como do
processo convencional estudados por CYSEWISKI & WILKE (1977) em relagao aos
valores dos outros pesquisadores que comportaram-se dentro de faixas de

variagdes estreitas.
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Tabela 3.2 - Valores de produtividades de processos de fermentacg&o alcodlica

Processos Produtividades Referéncias
Processo continuo convencional sem reciclo de 7,09/lh CYSEWSKI & WILKE (1977)
células
Processo continuo convencional com reciclo de 29g/lh CYSEWSKI & WILKE (1977)
células
Processo extrativo (sob vacuo) sem reciclo de 40 g/th CYSEWSKI & WILKE (1977)
células
Processo extrativo (sob vacuo) com reciclo de 80g/lh CYSEWSKI & WILKE (1977)
células
Processo extrativo (sob vacuo) sem reciclo de 12,5g/lh RAMALINGHAM & FINN (1977)
células
Processo extrativo batelada usando membrana 24-404¢g/lh KHORAKIWALA et alii (1986)
Processo continuo convencional 8,159/l h KOLLERUP & DAUGULIS (1985)
Processo extrativo (extragao liquido-liquido) 27,65 ¢/l h KOLLERUP & DAUGULIS (1985)
Processo batelada simples 1,8-2,5¢/lh BAILEY & OLLIS (1986)
Processo extrativo (perextragao) 48 g/l h MATSUMURA & MARKL (1986)
Processo com células imobilizadas 12-18g/lh RUBILAR (1987)
Processo batelada alimentada 5,94 g/l h VASCONCELOS & VILELA FILHO
(1988)
Processo extrativo (absorgéo e retificagao) 13,29/l h PHAM et alii (1989)
Processo Fercen 7-8g/lh VAZ (1991)
Processo continuo convencional 7,99/l h ANDRIETTA (1994)
Processo extrativo (coluna empacotada com 15,8 g/lh TAYLOR et alii (1996)
stripping)
Processo extrativo batelada repetida (tanque 12g/lh ISHIDA & SHIMIZU (1996)
flash na pressdo atmosférica)
Processo batelada repetida com leveduras 2,7-35¢g/lh MORIMURA et alii (1997)
termotolerantes
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3.5 - Conclusoes

Os critérios utilizados na escolha do melhor sistema de retirada continua do
excesso de alcool etilico do meio de fermentagéo, a descrigdo do processo e as
principais variaveis do processo foram embasados nas condigGes atuais de

operacao das destilarias brasileiras.

Apresentou-se valores de produtividade de varios “design” de processos
fermentativos, tendo em vista futuras comparagbes com o valor obtido por este

trabalho.

Procurou-se abordar neste capitulo, os itens de grande importdncia no
entendimento dos estudos subsequentes, principalmente, no estudo da otimizacao
do processo proposto, para facilitar na compreensdo das faixas determinadas dos

valores das variaveis relevantes do processo.
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4 - MODELAGEM MATEMATICA DO PROCESSO

Este capitulo teve como objetivo apresentar a modelagem matematica do
processo em regime transiente, o método de resolucdo numérica escolhido e os

parametros cinéticos utilizados.

Para a simulag&o de um processo, é necessario um modelo matematico que
possa reproduzir, o mais préximo possivel, 0 comportamento do processo sob
diversas condigbes. A modelagem matematica pode basicamente ser obtida através
de modelos deterministicos e modelos probabilisticos. No modelo deterministico,
utilizado para representar o processo proposto neste trabalho, a cinética do
processo, os fendmenos de transporte de massa, de quantidade de movimento e de
calor constituem a base para a obtengéo das equagbes do modelo, por intermédio
de balangos de movimento, massa e energia. No caso do modelo probabilistico ou
modelo estocastico é necessario a realizagdo de varios experimentos e de posse
dos dados, analisa-los estatisticamente. No modelo deterministico cada variavel e
parametro assume um valor definido ou um conjunto de valores para uma série de
condigdes, enquanto no modelo probabilistico, o principio da incerteza é introduzida
nos valores de cada varidvel e parametro, podendo cada um possuir uma
determinada probabilidade estatistica (HIMMELBLAU & BISCHOFF, 1968). A
grande vantagem do modelo deterministico é a ndo obrigatoriedade de
experimentos extensivos e especificos, podendo, por meio de correlagdo de
literatura ou dados obtidos em planta piloto ou laboratério, prever antecipadamente,
0 comportamento do processo. A principal utilizagdo desta natureza de modelo esta
relacionada com a otimizagdo de processos e a definicdo de politicas operacionais
através de simulagdo extensiva, uma vez que os modelos deterministicos possuem
uma boa capacidade preditiva. Nos Ultimos anos grande atengao tem sido dada
para a representagéo do sistema por redes neurais, porém esta forma de modelo
pode ser enquadrada dentro das técnicas probabilisticas, sofrendo das mesmas
restricdes, que é a dificuldade de extrapolagao.
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4.1 - Balangos de massa e energia do processo

A Figura 4.1 mostra o esquema geral do processo proposto com as
simbologias de fluxos e concentragdes de entradas e saidas para as 4 unidades que
sdo partes integrantes do processo. Na representagdo do processo utiliza-se de
modelo deterministico fundamentado nos balangos de massa para células, substrato
limitante, produto e no tanque flash a vacuo para formular matematicamente o
fendmeno de quantidade de massa do processo e balango de energia para o fluido
reagente no reator para modelar o fenémeno de transferéncia de calor do processo.
A modelagem do processo se baseia na suposicdo em que o fermentador se
comporta como um reator de mistura perfeita, o que é plenamente justificado pela
forma de operagao do sistema.
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Figura 4.1 - Fluxograma geral do processo.

4.1.1 - Balango de massa para células

Acumulo de = Células que - Células que + Células que
células entram saem crescem
dx:: dxw
\Y [ ] = FaX - F + V (—J 41
dt i aXs dt @
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(4.2)

Sabe-se que: (g)—(dlti’"f'i) =u X

Substituindo a Equag&o 4.2 na Equagéo 4.1, tem-se:

Y, (d;(t’) = FaXa - FaXs + u XV (4.3)
4.1.2 - Balango de massa para o substrato limitante
Acumulo de = Substrato que - Substrato que + Substrato
substrato entra sai consumido
dSac. dS&)ﬂS
\ ( ) = Fa S - FaS + V (—) 44
dt A VA A VS dt ( )
(&)
Sabe-se que: Yxs = - rat/
T
dt
)
dScne dt X
Entao, ( ) =- =- oy — 45
M Tat Yo Ve (49)
Substituindo a Equacgéo 4.5 na Equacgéo 4.4, tem-se:
dS.. (u XV)
Vv ( ) = FaS - FASs - —= 46
dt ASA e Yx (4.6)

4.1.3 - Balango de massa para o produto

Produto que - Produto que + Produto

Acumulo de
produto entra sai gerado
dpac_) (dpm]
Vv (—— = F - F + V| —/—— 4.7
at A PA APs dt (4.7)

©

|

(&)
Sabe-se que: Y5 = - —(dd—;j

dt
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() v () =% o

Substituindo a Equagdo 4.8 na Equacéo 4.7, tem-se:

dpac_) (Ypsj
Vv (———— = F - F + 4 XV 49
dt A Pa APs T A Y (4.9)

Fazendo um balanco de massa global no processo, para determinagao das
concentragBes e vazbes de entrada do fermentador, € necessario algumas
suposi¢des (ANDRIETTA, 1994). Observando-se a Figura 4.1, nota-se que as
concentracdes de substrato e produto ao passarem peia centrifuga, permanecem
constantes e iguais ao da saida do fermentador. Esta suposigao € razoavelmente
aceita. Outra suposigdo é fixar a concentragdo de células de leveduras no reciclo.
Para se conseguir este valor fixo, varia-se a vazao de agua (F.) que dilui o creme de
levedura. Para manter a vazao celular constante, utiliza-se de uma purga pela linha
de sangria (F,). O grande beneficio desta purga é desprezar o efeito de morte
celular e retirar produtos secundéarios acumulados no fermentador. A purga permite
uma constante renovacgéo celular (ANDRIETTA, 1994).

Com estas consideragées, tém-se as seguintes equagdes:

(F+FLR)

= 410
(F+FLR)

Fr=R ~—~2 4.11

=R R (4.11)
Xr

Fei = Fr X (4.12)

Fa=Fr-Fcs (4.13)

Fe=Fa Xe— X (4.14)
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Fc=Fa-Fe (415)

Fy = Fo - For (4.16)
Sk = Fes E— (4.17)
S, = (FRSR+FFSAO+FLRSLR) (4.18)
Sir = FFS (4.19)
.o X ::LRXLR) (4.20)
Xir = FFX (4.21)
pr = 2B (4.22)
Pa = Q:—B—;F—p-—) (4.23)
t = %’— (4.24)
Fo=Fe g;tgg (4.25)
Fio=rFL (4.26)

Sendo o rendimento e a produtividade do processo definidos no capitulo
anterior, observa-se que o rendimento é fungéo da quantidade produzida de alcool
etilico e da quantidade de aglcares redutores totais do meio de alimentagao,
enquanto a produtividade é fungéo da quantidade de etanol produzido e do volume
do reator.
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Abaixo estdo as equagdes que representam algebricamente o rendimento e a

produtividade:
Rendimento = (Fv P+ Fes p.+ Fpps)x1 00 (427)
(F S:)x0,511
FV v Ls L FP ]
Produtividade = (P +va +Fope) (4.28)

4.1.4 - Balango de massa no tanque flash

O tanque flash que esta acoplado com o processo de fermentagdo tem como
finalidade retirar continuamente o etanol formado no fermentador, eliminando deste
modo a inibigdo das células de leveduras causada pela concentragédo elevada de
etanol. O tanque flash é um equipamento onde a proposta basica é tornar possivel o
intimo contato entre a fase liquida e a fase vapor, tendo como objetivo a separagédo
de um componente de uma fase para outra fase por intermédio da diferenca de
volatilidade de um componente em relag@o ao outro. O liquido se enriquecera com o
componente menos volatil e ocorrera aumento da concentragdo do componente
mais volatil no vapor. O tanque flash € uma coluna de destilagdo com apenas um
estagio de contato liquido-vapor.

A Figura 4.2 mostra em detalhe o esquema do tanque flash a vacuo, também
denominado tanque de vaporizagédo de equilibrio, porque o vapor formado esta em
equilibrio com o liquido. Para trabalhar em baixas temperaturas, permitindo que o
microrganismo empregado na fermentagdo encontre condigbes favoraveis para que
apresente desempenhos satisfatérios (temperaturas entre 30°C e 35°C), o tanque
flash devera ser operado em baixas pressdes, reduzindo desta maneira a
temperatura necessaria para a vaporizagdo da mistura. A vaporizagdo é obtida
através da brusca reducdo da pressdo da mistura liquida que alimenta o tanque
flash (Fe). Neste trabalho a operagdo do tanque flash a vacuo é feita
isotermicamente (temperatura constante).
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Figura 4.2 - Esquema do sistema de separagdo para balango de massa

Através de um balango global de massa e balango parcial de massa no
sistema de separacao, tém-se:

FE = Fv + FL (429)

Feps=Fvpv+FLpL (4.30)

4.1.5 - Balango de energia para o fluido reagente no reator

A contribuicdo das vazdes de reciclos da cuba de tratamento e do tanque
flash, que apresentam temperaturas em torno de 30°C , é que faz resfriar o mosto
em fermentagdo no reator. Sabe-se por intermédio da estequiometria da
transformagéo de agucares em alcool etilico que a reagédo € exotérmica, ou seja,
ocorre geragao de energia dissipada no meio reagente. No processo proposto neste
trabalho, o unico modo de controlar a temperatura do meio reagente (mosto) é
através da mistura das vazdes provenientes do reciclo da cuba de tratamento (Fg) e
do reciclo do tanque flash (Fr), pois ndo se utiliza trocador de calor acoplado ao

reator, como é fundamental no processo convencional.
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Por intermédio de um balango de energia no processo, considerando iguais
as densidades e os calores especificos do fluido entrante e do fluido de saida, tem-
se:

Acumulode = Energia - Energia + Energia
energia que entra que sai dissipada
dT
p cpV (E) = FapTa pPCp - Fa Ts pCp + Vv AHTs (431)

Substituindo a Equag&o 4.5 na Equacéo 4.31, tem-se:

VAH u X
Vv (EI) c FaTa - FaTe + (VAHuX) (4.32)
dt (p CPYXS)
Através de um balango global, tém-se:
Ter=Ts (4.33)
TR = (FC!TC1+FaTa) (434)
Fr
a R IR FLR L
T,z FT +FFT+ T.) (4.35)

Os valores das propriedades fisicas AH, p e cp para resolugdo da Equagao

4.32 sdo apresentados na Tabela 4.1

Tabela 4.1 - Valores das constantes fisicas da Equacéo 4.32

Constantes Valores
AH 51,76 KcallKg ART
0 1000 kg/m®
Cp 1 Kcal/Kg °C
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4.2 - Resolugdao numeérica das equacoes diferenciais ordinarias

As Equacgdes 4.3, 4.6, 4.9 e 4.32 serao resolvidas pelo método de Runge-
Kutta de quarta ordem. Como visto na descricdo do processo, inicialmente o reator
possui um volume de mosto fermentado V (pé-de-cuba) onde este volume contém
quantidades despreziveis de etanol ( p ) e de agucares redutores totais ( S ), uma
concentragdo de células de leveduras ( X ) de, aproximadamente, 30g/l e a
temperatura do mosto fermentado de 30°C. Estes sdo os valores iniciais para a
resolucdo pelo método de Runge-Kutta do processo convencional que sempre inicia
a operagéo. Os valores de saida do reator S, X, p e T no estado estacionario
encontrados nas simulagdes do processo continuo convencional sdo os valores
iniciais para integracdo pelo método de Runge-Kutta nas simulagées do processo
extrativo. A Tabela 4.2 apresenta os valores constantes das condigdes iniciais para
as simulagdes do processo convencional. A vazao de alimentagao utilizada como
base de calculo é de 100m*h. A temperatura do meio de alimentagdo e a
temperatura da agua utilizada no tratamento do creme de leveduras estdo fixadas
dentro da realidade do clima da regido sudeste do Brasil. A concentracdo de células
no creme de leveduras é fixada em 180g/l para manter a concentracio de células no
reciclo na faixa de 80g/l a 120g/l, sendo necessario diluir o creme de leveduras na
cuba de tratamento de acordo com o0 que é utilizado nas unidades brasileiras,
volume de agua adicionada no tratamento aproximadamente igual ao volume de
creme. A concentragdo de células de leveduras no vinho delevurado é fixada em
3g/l, valor maximo tolerado no controle das separadoras centrifugas, pois valores
superiores revela que as centrifugas estdo operando com bicos obstruidos ou
vazbes acima da carga de projeto da maquina.
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Tabela 4.2 - Valores das condigdes iniciais para o0 processo convencional

Variaveis Valores
S 0gll
X 30 g/l
p 0gll
T 30°C
To 30°C
Ta 28°C
F 100000 |
Xc 180 g/l
Xe 3g/

A Tabela 4.3 apresenta os parametros cinéticos utilizados na modelagem do
processo, onde o valor da energia de ativagéo (E) foi determinado por DALE et alii
(1990) e a constante Z foi um valor ajustado para as condi¢ées da Saccharomyces
cerevisiae em cultivo com células livres (ANDRIETTA, 1994). A Tabela 4.4

apresenta os valores das constantes E e Z da equacao que relaciona u ma €m

fungao da temperatura.

A equagéo escolhida para calcular o valor de u descreve a relagdo de u
com um termo de inibicdo pelo substrato (Monod) e um termo de inibicdo pelo

produto (Levenspiel)

)
_— _ 4.36
a a (KS+S 1 Pmax ( )
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Tabela 4.3 - Paréametros cinéticos

Parametros Valores Referéncias

I max Z exp(-E/(Rg T) DALE et alii
(1920)
Pmax 638,1 exp(-0,05741 T) ALVES
(1996)

n 3,0 ANDRIETTA
(1994)

Yps 0,445 ANDRIETTA
(1994)

Yxs 0,033 ANDRIETTA
(1294)

Ks 1,6 ANDRIETTA
(1994)

Tabela 4.4 - Valores das constantes da equacao para o calculo de 1 max

Constantes Valores
E 1,54 10° cal/ mol
Z 4510"°h"

4.3 - Conclusodes

O modelo deterministico que representa o processo, foi baseado em cinética
fermentativa e balangos de massa e energia. Esta modelagem do processo é
representado pelo sistema de equagdes diferenciais ordindrias para reproduzir os
perfis de substrato, células, produto e temperatura no reator.

Sendo o modelo do processo apenas uma aproximagéo da realidade, teve-se
o0 cuidado de escolher os modelos cinéticos que representem o mais real possivel a
operagao, tendo o foco nas unidades brasileira. Entdo foram escolhidos parametros
levantados em laboratérios com substratos e cepas de leveduras utilizados no
processo fermentativo brasileiro. O Unico parédmetro que se afastou desta regra foi o
valor de puma, calculado pela equagdo de Dale e colaboradores, onde o

microrganismo utilizado no estudo foi a Kluyveromyces fragilis em reator de células
imobilizadas. Mas neste trabalho, os dados foram ajustados para as condi¢cdes da
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Saccharomyces cerevisiae em cultivo com células livres. Através deste ajuste se

conseguiu valores de umax dentro de niveis realisticos.

Para a resolugdo numérica das E.D.O, que sera usada nas simula¢des dos
estudos seguintes deste trabalho, foi utilizado o método de Runge-Kutta quarta
ordem, através da elaboragdo de um programa de computador em linguagem

fortran.
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5 - ESTUDO TERMODINAMICO DO SISTEMA DE
SEPARAGAO

O objetivo deste capitulo foi encontrar as composigdes do equilibrio liquido-
vapor da mistura etanol-dgua nas condigdes operacionais do processo, através de
um modelo termodinamico. Estes valores de equilibrio liquido-vapor (ELV) serdo
necessarios como dados de entrada nas simulagbes do estudo dos préximos
capitulos.

Para a modelagem e simulagbes do processo, que utiliza-se de um separador
flash a vacuo acoplado ao fermentador, o conhecimento dos dados de ELV da
mistura etanol-agua é de vital importancia, pois o tanque flash se comporta como
um estagio de equilibrio, onde as composigGes do liquido e do vapor que saem do
tanque flash estdo em equilibrio entre si, podendo-se utilizar dos modelos ou
métodos termodindmicos para encontrar as composi¢des das duas fases, nas
condigbes operacionais em estudo.

Neste capitulo € estabelecido a mesma simbologia que foi utilizada no item
2.5 do capitulo 2, porque é a simbologia usualmente utilizada em estudo
termodinamico. Chama-se de x as concentragdes (frages) molares de etanol (1) e
agua (2) na fase liquida e de y as concentragdes (fragdes) molares de etanol e agua
na fase vapor.

5.1 - Pressao de vapor

Uma mistura liquida que esté confinada num recipiente, numa temperatura
constante, as moléculas se deslocam livremente de uma posigéo a outra, sendo que
as que estdo mais proximas & superficie e mais livres conseguem passar para a
fase vapor, ultrapassando a interface liquido-vapor, enquanto moléculas da fase
vapor condensam-se e cruzam a interface liquido-vapor indo para a fase liquida.
Este processo de evaporagdo de moléculas da fase liquida e condensacdo de
moléculas da fase vapor em iguais quantidades define o equilibrio dinamico do
sistema. A press&o de vapor é definida como a tens&o que as moléculas na fase
vapor exercem sobre as paredes do recipiente que contém o liquido a uma dada
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temperatura. Com a mudanga na temperatura sobre o sistema, ha mudanca na
energia cinética média das moléculas em ambas as fases, ou seja, aumentando a
temperatura, a pressdo de vapor também aumenta em fungdo do aumento da
energia cinética das moléculas, e com a diminuigdo da temperatura, a press3o de
vapor também diminui.

O ponto de ebuligdo normal de uma substancia quimica é uma propriedade
que define a temperatura em que a pressdo de vapor da substancia se iguala a
pressao externa exercida sobre o sistema. Para as substancias em estudo, tem-se
para a temperatura de ebulicdo do etanol, para uma pressdo de 760mmHg, o valor
de 78,3°C e para a 4gua uma temperatura de ebulicio normal de 100°C. Como é
interesse deste estudo operar o sistema de separagéo na temperatura préxima a
30°C, a pressao sob o sistema tem que ser menor que a pressao atmosférica normal
(operagao a vacuo).

O valor da pressdo de vapor (P™) do etanol e da agua s&o conhecidos
através da Equag&o de Antoine, definida pela Equagéo 2.23 no capitulo de revisao
bibliografica. A Tabela 5.1 apresenta os pardmetros da Equacdo de Antoine retirado
de GMEHLING et alii (1977).

Tabela 5.1 - Pardmetros da Equacgéo de Antoine

B
o Pisat =A-
g T+C
Substancias A B C Regides de
temperatura ( °C )
Etanol 8,11220 1592,864 226,184 20 - 93
Agua 8,07131 1730,630 | 233,426 1-100

5.2 - Calculo do coeficiente de atividade

Segundo WALAS (1985) para misturas aquosas, NRTL & o melhor modelo
para o calculo dos coeficientes de atividade. Por isto, este trabalho utiliza-se deste
modelo, considerando que o fluxo de alimentagédo do tanque flash (Fg) é composto

apenas por duas substancias (mistura binaria de etanol e agua).

64



O modelo NRTL apresenta equagdes semi-empiricas que reunem a idéia de
arranjo nao-aleatério mais a idéia da teoria dos dois liquidos (fluidos) de SCOTT
(citado por WALAS, 1985).

A teoria inicial de Scott, procurou determinar as propriedades residuais de
dois fluidos hipotéticos, onde estes fluidos tém suas moléculas agrupadas
espacialmente de forma cruzada e cada conjunto de moléculas vizinhas é chamado
de agrupamento molecular ou célula, conforme Figura 5.1. As propriedades

residuais s&o obtidas a partir das propriedades das substéncias puras.

@) (b)

Figura 5.1 - Dois tipos de agrupamentos moleculares ou células de acordo com
a teoria binaria liquida de Scott, onde pode ocorrer as interagées
911, G12, 922 © Q2. (&) tipo 1 - a molécula central das células é o
componente 1 e (b) tipo 2 - amolécula central das células é o

componente 2.
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De acordo com PRAUSNITZ (1986):

(1

g "= 611 Gt G219 (5.1)

2
g? =

01212+ 022922 (5.2)
onde g(i) é a energia livre de Gibbs residual molar do fluido hipotético (1) e (2), e

fi, 8y e 0 sao as composigdes locais da Equagdo de Wilson, dadas pelas

expressdes:
a12Q12
021 _ xoe RoT (5.3)
O11 a1zg ‘
X1 e RaT
_ange
Gz _ x1e ReT 54
P a21022 (5.4)
x:e- ReT

sendo considerado g 12 = a2 = a = constante.

A energia livre em excesso de Gibbs da mistura é dada pela equacgéo:

G" =1 (@7 - §puo) + X2 (9% - §Ppuro) (5.5)
onde g(i)puro € a energia livre de Gibbs residual molar da substancia pura, dada pela

expressao:

gV = 65 (5.6)
Substituindo as Equagdes 5.1, 5.2, 5.3, 5.4 e 5.6 em 5.5, tem-se:
GF T21 G2 T12G12
= X4 X 57
Re T e {X1+ X2 G21+X2+X1G12} (5.7)

Através da Equagdo de GIBBS- DUHEM (citado por GIORDANO, 1985), sabe-se
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que:

onde;

GE
ol
Gt [RG T)
=] i & — 58
ReT ny J ni (5.8)

T, P.nj=i

Derivando a Equagéo 5.8, tem-se:

- Gi Y’ A G
Inyi =x {T"(XH- Xi Gf‘) 4 (X + xi Gﬁ)z} B
Gj=¢e?% Ty o
aj
i 511
i Re T | |

A Equacéo 5.9 é a expressdo matematica do modelio NRTL.

A Tabela 5.2 apresenta os parametros de interagéo binario da mistura etanol-

agua que foram encontrados em GMEHLING et alii (1977), cujos parametros foram
ajustados a partir de dados experimentais de ELV, para resolugdo da Equagéo 5.9.

Tabela 5.2 - Parametros ajustados para o modelo NRTL para temperatura de

30°C

Parametros Valores
a2 -8012,7716
azs 9927,0082
a 0,0088

*Dados ajustados por PEMBERTON & MASH (Citado por GMEHLING et alii, 1977)
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5.3 - Calculo das composigoes de equilibrio etanol-agua

Através de um programa computacional em linguagem fortran (FORTRAN
Powerstation verséo 1,0), utilizando-se do modelo NRTL para calculo do coeficiente
de atividade e a Equagdo de equilibrio 2.22, determinou-se as composi¢des de
equilibrio da mistura etanol-agua, estando os valores apresentados na Tabela 5.3.

Tabela 5.3 - Equilibrio liquido-vapor da mistura etanol-agua para temperatura

de 30°C
Dados experimentais | Dados calculados Dif. P % erro
X4 Presséo Y1 Presséo P experimental - Dif. P
(mmHg) (mmHg) Pcalculado Pexperimental
0,0000 31,86 0,0000 31,74 0,12 0,38
0,0043 33,10 0,0459 33,13 -0,03 0,09
0,0152 36,06 0,1409 36,41 -0,35 0,97
0,0273 39,03 0,2205 39,67 -0,64 1,64
0,0463 43,36 0,3107 4412 -0,76 1,75
0,0678 47,90 0,3817 48,32 -0,42 0,88
0,1099 54,97 0,4694 54,57 0,40 0,73
0,1711 61,42 0,5398 60,54 0,88 1,43
0,2469 65,43 0,5889 65,02 0,41 0,63
0,3238 68,14 0,6215 67,95 0,19 0,28
0,3866 69,78 0,6435 69,75 0,03 0,04
0.4176 70,53 0,6538 70,54 -0,01 0,01
0,5049 72,48 0,6838 72,54 -0,06 0,08
0,5809 74,02 0,7131 74,11 -0,09 0,12
0,6343 75,00 0,7365 75,13 -0,13 0,17
0,7246 76,50 0,7829 76,64 -0,14 0,18

Observando-se a Tabela 5.3, pode-se verificar que a dispersdo média esta
em torno de 0,6% entre o valor da pressdo encontrada experimentalmente e o valor
da pressé&o calculada pelo modelo. Através destes resultados pode-se afirmar que
os valores determinados para o equilibrio liquido-vapor que s&o necessarios como
valores de entrada nos préximos estudos de simulagdes do processo sdo confidveis.
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5.4 - Conclusdes

Este capitulo tratou dos aspectos ligados as equagdes do modelo NRTL, e
através de um programa computacional, foram obtidas as composicdes do equilibrio
liquido-vapor da mistura binaria etanol-agua na temperatura de 30°C. A temperatura
de operagdo do tanque flash, fixada em 30°C (sistema isotérmico), tem como
interesse tentar eliminar o trocador de calor, sistema de refrigeragdo normalmente

utilizado nos processos convencionais.

Pela comparagdo entre as composigdes do equilibrio liquido-vapor
calculadas por este estudo e os valores exatos, péde-se observar que a dispers&o
média ficou em torno de 0,6%, mostrando que as composigdes calculadas
apresentaram uma boa precisdo.

Os valores de equilibrio liquido-vapor, obtidos neste capitulo, sdo dados de
entrada para as futuras simulagdes em computador do processo proposto.
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6 - OTIMIZAGAO DO PROCESSO

Neste capitulo, o objetivo foi avaliar a influéncia de 6 variaveis de entrada
(So: concentracdo de ART no meio de alimentagédo, R: taxa de reciclo de células da
cuba, t.: tempo de residéncia, r: taxa de reciclo do tanque flash, P: pressao absoluta
de operacao do tanque flash e Xg: concentragdo de células no reciclo da cuba)
sobre os valores das variaveis respostas: rendimento e produtividade do processo.
Estudando a influéncia das variaveis de entrada sobre o rendimento e a
produtividade, pretendeu-se definir as faixas 6timas de operagdo do processo
proposto, pois para a obtengdo da performance maxima do processo, € necessario
operar o processo em oOtimas condi¢gbes, ou seja, manter a conversdo em niveis

acima de 99% com elevacéo dos valores de produtividade.

O método proposto para estudar a otimizagdo do processo foi baseado em
planejamento fatorial € posterior analise de superficie de resposta. A maioria dos
meétodos de otimizacdo de processos sdo executados variando apenas um fator,
fixando os outros fatores (analise univariavel). O planejamento fatorial possibilita
conduzir a otimizagdo de um modo que possa ocorrer uma completa combinagéo de
todos os fatores (analise multivariavel), variando simultaneamente todos os fatores
estudados, permitindo a quantificacdo dos efeitos causados pelas variaveis
independentes (fatores) nas respostas e as interagdes entre elas. Outra grande
vantagem do planejamento experimental € poder progressivamente alargar as faixas
dos fatores até encontrar um modelo ajustado do fenémeno estudado que apresente
parametros estatisticamente validados, onde a validagdo do modelo é feito através
da comparagéo dos dados experimentais com os previstos pelo modelo ajustado em
funcéo das variaveis estudadas (BARROS NETO, 1995).

6.1 - Planejamento experimental

Elaborou-se um planejamento fatorial de 2 niveis para avaliar a influéncia de
6 variaveis independentes (So, R, t, r, P e Xg) sobre as variaveis dependentes:
rendimento e a produtividade do processo. Realizou-se um planejamento fatorial
(2°) totalizando 64 experimentos simulados através das equagdes da modelagem do
processo (capitulo 4). A Tabela 6.1 mostra os valores reais e os niveis dos fatores
estudados nas simulagdes. As faixas estudadas neste planejamento fatorial foram
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definidas tendo como base os valores possiveis de serem operados nas destilarias

brasileiras.

Tabela 6.1 - Valores reais e os niveis dos fatores estudados para o
planejamento fatorial completo (2°%) do processo

Variaveis | Nivel inferior (-1) | Ponto central (0) | Nivel superior (+1)
So (/) 140 180 220
R 0,3 0,38 0,46
t, (h) 1,2 3,1 50
r 0,2 0,41 0,62
P (mmHg) 33 34,5 36
Xgr (9/1) 80 100 120

Com o método de planejamento experimental para o estudo que abrange
muitas variaveis, torna-se possivel o planejamento e realizagdo de maneira
organizada de uma quantidade minima necessaria de experimentos. Na Tabela 6.2
sdo apresentados a matriz de planejamento com as respostas: rendimento e

produtividade para os 64 experimentos, obtidos pelas simulagdes.

Tabela 6.2 - Matriz do planejamento fatorial (2°) com as respostas:
rendimento e produtividade

Experimentos| S, | R | t. | r | P | Xz | Rendimento Produtividade
1 Al A A 111 80,35 27,90
2 1] 1] a4 1] 53,20 29.00
3 A [+ ] 4] -1] - 86,30 21,76
4 1] ] ] 1] A 7310 30,47
5 JC TN SR B IS (RTINS I 86,88 7.33
6 +1 ] A+ 1] 1] 1 69,04 9.53
7 A (1] 1] 87.08 5.30
8 11 1] 1] 1 85,91 8,94
9 A Al A7+ ] -1] 1 86,85 12,05
10 H A1+ ] 1 83,34 27,13
11 A |+ ] A+ 1] -1 87.08 2.20
12 1 | +1 ] 4 |+ | -1] 87,08 5,60
13 a1 A+ -17] - 87.08 202
14 P IR e R R B 87,07 7.35
15 A e +1 ] 1] 1] - 87,08 1,00
16 +1 +1 ] +1 | +1 -1 -1 87,08 1,00
17 A1 a1 A A ]+1] 80,00 25 30
18 N EREREREEEE 53,30 26,50
19 ERIEEIEREREEEE 86,41 19,73
20 1 |+ ] A A +1] 76,40 27,83
21 4 | A1 ]+1] 86,90 6.63
22 1] 1+ +1] 72,90 8,90
23 A | #1 | #1 ] 1| +1 ] -1 87,08 480
24 1 |+ ]+ ] 1] +1] 86,66 7,70
25 A A A+t ]+1] A 86.83 8.20
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26 +1 -1 S B | -1 86,30 14,20
27 -1 +1 0 -1 +1 ] +1 -1 87,08 1,25
28 +1 +1 -1 +1 | +1 -1 87,08 2,00
29 -1 4+ #1 ] #1 -1 87,08 2,00
30 +1 R -1 87,08 3,50
31 -1 +1 | +1 ] +1 | +1 -1 87,08 0,40
32 +1 +1 | +1 | +1 | +1 -1 87,08 0,40
33 -1 -1 -1 -1 -1 +1 81,18 29,07
34 +1 -1 -1 -1 -1 +1 53,32 30,00
35 -1 +1 4§ -1 -1 -1 +1 86,40 23,10
36 +1 +1 | -1 -1 -1 +1 67,70 29,48
37 -1 4 +1 | -1 -1 +1 86,90 7,54
38 +1 e I -1 +1 65,40 9,20
39 -1 +1 | +1 ] 1 -1 +1 87,08 570
40 +1 +1 | +1 ] 1 -1 +1 79,10 8,60
41 -1 -1 4+ ] 1 +1 87,00 15,80
42 +1 -1 4+ -1 +1 76,80 29,20
43 -1 +1 1| +1 ] -1 +1 87,08 7,95
44 +1 +1 7 -1 +1 ] -1 +1 86,92 20,20
45 -1 N RN +1 87,08 3,86
46 +1 A+ 1) +1 85,10 9,00
47 -1 +1 | +1 | +1 -1 +1 87,08 1,90
48 +1 +1 | +1 | +1 -1 +1 87,08 5,00
49 -1 -1 -1 -1 | +1 +1 81,40 26,58
50 +1 -1 -1 -1 | +1 +1 54,00 27,67
51 -1 +1 | -1 -1 1 +1 +1 86,45 20,91
52 +1 +1 | -1 -1+ +1 70,90 27,34
53 -1 I O O O O +1 86,92 6,83
54 +1 -1 +1 | -1 +1 +1 69,10 8,60
55 -1 +1 | +1 ] -1 | +1 +1 87,08 510
56 +1 +1 [ +1 ] -1 | +1 +1 84,60 8,00
57 -1 -1 1+ #H +1 86,90 10,82
58 +1 -1 1+ #H +1 86,10 18,70
59 -1 +1 ] -1 | +1 | +1 +1 87,08 5,33
60 +1 +1 | -1 | +1 | +1 +1 87,07 9,34
61 -1 -1 +1 ] +1 | +1 +1 87,08 2,60
62 +1 4+t 41+ +1 87,08 4,60
63 -1 +1 ] +1 | +1 | #1 +1 87,08 1,30
64 +1 +1 1 +1 | +1 | +1 +1 87,08 2,30

Tendo a finalidade de facilitar a visualizagdo dos resultados listados na
Tabela 6.2, sdo apresentados através da Figura 6.1 (a), (b), ( ¢ ) e (d), em formato

de barras, os valores das respostas estudadas para as 64 simulagdes.
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Com os resultados obtidos, foram calculados os efeitos das variaveis de
entrada sobre o rendimento e produtividade utilizando-se de um programa comercial
de dominio publico adaptados e implementados por BARROS NETO et alii (1995).
Foram calculados o efeito global medio (1), os efeitos principais (6), os efeitos de
interacdo de 2° ordem (15), 0s efeitos de interacdo de 3% ordem (20), 0s efeitos de
interac&o de 42 ordem (15), os efeitos de interacdo de 5 ordem (6) e os efeitos de

interacdo de 6° ordem (1), como esta mostrado na Tabela 6.3.

Tabela 6.3 - Resultados dos efeitos das variaveis do planejamento
fatorial completo (2°%) no Rendimento e Produtividade

Efeitos | Rendi- Produ- Efeitos | Rendi- |Produ- Efeitos Rendi- | Produ-
mento tividade mento | tividade mento | tividade
Global 81,99 12,19 | 3" ordem 4% ordem
médio
Principais 1.2.3 -0,16 -0,25 1245 -0,58 0,29
Sp=1 8,4(10%) | 4,19(34%) 124 2,93 1,90 2345 0,54 -0,22
R=2 | 55067%) | 4,3(35%) 13.4 2,20 1,00 1236 0,11 -0,16
t=3 | 4,77(58%) | 14(114%) | 2.3.4 0,69 1,52 1246 0,62 0,57
=4 9,02(11%) | -9,45(78%) | 1.2.5 -0,31 0,19 1345 -0,53 0,55
P=5 1,10(1,3%) | -2,80(23%) 1.35 -0,13 0,53 1.346 0,28 -0,30
Xz=6 | -1,0(1,2%) | 1,98(16%) 235 0,09 -0,30 2346 -0,52 0,62
2° ordem 145 -0,21 -1,00 1.25.6. -0,1 -0,30
1.2 3,98 -0,04 245 -0,58 0,61 1356 0,00 0,00
1.3 3,02 -1,85 345 -0,53 0,69 2356 0,32 0,30
1.4 7,30 0,81 1286 -0,07 0,36 14586 0,12 -0,18
15 1,12 -1,10 1.36 0,04 -0,14 2.356 -0,37 -0,38
1.6 -1,18 0,36 2.3.6 0,25 -0,34 3.456 -0,25 0,15
23 -1,59 2,20 1.46 0,62 0,74 5% ordem
2.4 -4,40 -2,29 2.46 0,74 0,78 1.2.345 0,53 0,01
2.5 -0,30 0,65 346 0,41 -0,86 12346 -0,41 -0,41
2.6 -0,22 0,36 156 0,41 -0,09 12356 0,29 0,23
34 -3,90 5,10 256 -0,14 -0,34 124586 -0,41 -0,39
35 -0,11 1,50 356 -0,03 0,14 1.3.456 -0,29 -0,01
36 -0,12 -1,18 456 0,09 -0,37 23456 -0,06 0,27
45 -0,21 1,27 4%ordem 6° ordem
4.6 0,48 1,58 1234 -0,64 1,06 123456 -0,02 0,22
56 0,44 -0,30 1235 0,11 0,00

Analisando-se a Tabela 6.3 pode-se verificar, principalmente em funcdo dos
valores dos efeitos principais, que as variaveis que mais influéncia exercem, em
ordem decrescente, sobre o rendimento sdo: r, So, R, tr, P e Xg. Para produtividade,
as variaveis em ordem decrescente sdo: t, r, R, Sp, P & Xz Assim as 4 variaveis
mais importantes tanto sobre o rendimento como produtividade s&o: So, R, trer.
Considerando-se a analise em fungdo dos efeitos principais mais interagoes (28, 3,
42 52 ¢ 62 ordem), pode-se verificar que sobre 0 rendimento as variaveis P e Xg néo
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apresentam influéncia significativa nos efeitos principais, nem nas interagbes de
ordem superiores. Os efeitos significativos (em negrito) tém apenas participagéo das
4 variaveis mais significativas (So, R, t € r) no rendimento. No caso da
produtividade, além das variaveis P e Xgr apresentarem influéncia significativa nos
efeitos principais, estas variaveis tém participagdo nos efeitos significativos de
segunda ordem (S, P, RP, t P, t Xg rPerXg),de terceira ordem (Sot, P, Sor P, R
rP, t,rP, SorXg RrXg trr Xg) € de quarta ordem (So R 1 Xg, Sot r P, Rt rXg). Os
valores entre parénteses, representam o percentual do efeito principal da variavel

em relagdo a média.

Para escolher quais varidveis que maior influéncia exercem sobre o rendimento
e produtividade do processo, utilizou-se de um critério de comparagao entre o
resultado dos efeitos principais em relagdo ao efeito global médio para cada
resposta. Desta forma escolheu-se as 4 variaveis (So, R, t; e r) porque elas exercem
maior influéncia tanto para rendimento como para produtividade. Pode-se
argumentar que as duas variaveis P e Xgr apresentam-se com valores de
significativa influéncia para a produtividade do processo proposto, mas observando-
se a Figura 6.2 verifica-se que uma variavel compensa a outra, porque o valor do
efeito principal da variavel P € positivo e baixo para rendimento (1,1) e para o valor
de produtividade tem-se um efeito negativo € um pouco maior (-2,8), enquanto com
relacdo a varidvel Xg ocorre 0 inverso, ou seja, o efeito principal calculado para o
rendimento tem valor baixo e negativo (1,0), mas para o valor de produtividade 0
efeito é positivo, apresentando um valor mais alto (1,96). O que se observa é que 0s

valores s&o da mesma magnitude, mas inversos.

A variavel de maior efeito sobre o rendimento é a taxa de reciclo do tanque
flash ( r ). Um aumento de 0,2 para 0,62 causa um acréscimo de 9,02% no
rendimento. J& para a concentragdo de ART no meio de alimentagdo (So), que é a
segunda variavel que exerce maior influéncia sobre o rendimento, quando ocorre a
mudanga na concentracdo da alimentacdo do meio de 140g/l para 2209/l o
rendimento é reduzido em 8,35%. Para a produtividade, a variavel que maior
influéncia exerce é o tempo de residéncia (t,). Quando ocorre a mudanga no tempo
de residéncia do reator de 1,2h para 5,0h a produtividade decresce 13,99/l h e para

r, que é a segunda variavel de maior influéncia, um acréscimo de 0,2 para 0,62
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ocasiona uma reducio de 9,45g/l h na produtividade, o que representa 114% e 78%

de decréscimo na produtividade respectivamente.

Os valores dos efeitos das 6 variaveis estudadas sdo antagbnicas em
fungdo das respostas. Pode-se verificar nos efeitos dos valores das variaveis
principais, que quando o efeito da variavel é positivo para a resposta rendimento na
resposta produtividade o valor é negativo, o que mostra que para otimizar 0
processo € de fundamental importancia encontrar uma regido na qual os valores
das variaveis leve ao melhor desempenho da produtividade sem comprometer o
rendimento. Por este motivo & necessario encontrar faixas de operagdo que

satisfagam simultaneamente as duas respostas
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-16 B Efeito Rendimento

Efeito Produtividade
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'U L
>

So R
Variaveis
Figura 6.2 - Efeitos principais das variaveis sobre o rendimento e
produtividade.

O planejamento fatorial 28 de dois niveis (-1 +1) foi de grande importancia na
verificacdo prévia do efeito de cada variavel estudada sobre o rendimento e
produtividade do processo. Como etapa seguinte, tendo o objetivo de otimizar o
processo, procurando ampliar mais as faixas de variagio no estudo das 4 variaveis

de maior influéncia, observada no planejamento de dois niveis, e buscando produzir
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modelos matematicos empiricos de 12 ordem ou de 2? ordem (modelo quadratico),
foi realizado um planejamento experimental 2* + configuragdo estrela para
rendimento e produtividade em funcéo das 4 variaveis mais significativas So, R, t, e
r, mantendo constante os valores de P=34,5mmHg (ponto central) e Xg=90g/I (valor
comumente usado no processo industrial). Na Tabela 6.4 sdo apresentados os

valores reais e os niveis estudados para as 4 variaveis.

Tabela 6.4 - Niveis dos fatores estudados para o planejamento fatorial
2 + configuragao estrela do processo

Variaveis | Nivel Nivel Ponto Nivel Nivel
-2 -1 central (0) +1 +2
So 100 140 180 220 260
R 0,2 0,25 0,3 0,35 0,4
t, 1,2 1,4 1,6 1,8 2,0
r 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6

O célculo do valor de § (pontos axiais) da Tabela 6.4 foi feito através da

Equacgéo 2.26, ja descrita no capitulo de revis&o bibliogréafica, ou seja:

5= (24)1/4 _9

Tabela 6.5 - Matriz do Planejamento fatorial 2* + estrela para o
Rendimento e Produtividade do processo

Experimentos | S, R t r Rendimento Produtividade
1 -1 -1 -1 -1 83,04 21,83
2 +1 -1 -1 -1 56,30 23,30
3 -1 +1 -1 -1 86,24 18,65
4 +1 +1 -1 -1 68,90 24,11
5 -1 -1 +1 -1 85,00 17,40
6 +1 -1 +1 -1 60,00 19,48
7 -1 +1 +1 -1 86,60 14,60
8 +1 +1 +1 -1 72,20 19,80
9 -1 -1 -1 +1 86,44 15,10
10 +1 -1 -1 +1 74,00 21,80
1 -1 +1 -1 +1 86,83 11,30
12 +1 +1 -1 +1 86,00 19,61
13 -1 -1 +1 +1 86,70 11,80
14 +1 -1 +1 +1 77,74 18,06
15 -1 +1 +1 +1 86,93 8,80
16 +1 +1 +1 +1 86,40 15,43
17 -2 0 0 0 86,80 10,23
18 +2 0 0 0 62,11 21,00
19 0 -2 0 0 71,20 19,71




20 0 +2 0 0 86,65 15,40
21 0 0 -2 0 81,50 24,90
22 0 0 +2 0 85,60 15,85
23 0 0 0 -2 69,80 2213
24 0 0 0 +2 86,90 11,00
25 0 0 0 0 84,40 19,50

Através de uma regressdo multilinear dos experimentos de 1 a 16 da
Tabela 6.5, determinou-se os modelos matematicos de 12 ordem para rendimento e
produtividade. Os experimentos de 17 a 24, experimentos distribuidos
rotacionalmente (pontos axiais) que tém uma distancia +§ do ponto central
(experimento  25) observados na matriz de planejamento, completaram o
planejamento fatorial inicial produzindo o ajuste dos modelos quadraticos, tanto
para rendimento como para produtividade. Para o ajuste do modelo de 22 ordem foi
realizado uma regress@o ndo linear dos experimentos de 1 a 24. Utilizou-se o
programa STATISTICA, versao 50 para realizar as regressdes, que gerou oS
modelos matematicos codificados, com 0S parametros  estatisticamente

significativos, de 1% ordem e 22 ordem:
modelo de 12 ordem para rendimento:

Rend.= 79,4932 - 6,6113S, + 3,5346R + 1,5252t, +4,5838r (6.1)
modelo de 22 ordem para rendimento:

Rend. = 84,4002 - 6,4391S, + 3,3624R + 0,8658t, + 4,4116r - 2,4121S¢° -

1.2946R? - 1,4384r° + 2,5701So R + 0,6063S0 t, + 3 8626S,1 - 0,5876R 1
(6.2)

modelo de 12 ordem para produtividade:
Prod. = 17,4838 + 2,806S, - 1,1994R - 1,8476t; - 2,6344r (6.3)
modelo de 22 ordem para produtividade:

Prod. = 19,5 + 2,8220S, - 1,2153R - 2,0775t, - 2,6503r - 1.0072S¢? - 0,5222R?
- 0,7697r% + 0,8230S0 R + 1,1105S, r - 0,6780R T (6.4)
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A Tabela 6.6 e a Tabela 6.7 apresentam 0s resultados das anadlises de
variancia para o rendimento e produtividade, respectivamente. Verifica-se pelos
dados da Tabela 6.6 que para o modelo de 12 ordem o coeficiente de correlagéo,
que explica a qualidade do ajuste entre as respostas observadas e os valores
determinados pelo modelo ajustado, nao é muito bom, explicando apenas 90% da
qualidade de correlagéo. Para o modelo de 22 ordem obtém-se uma otima qualidade
de correlacdo explicando 99,9% do ajuste entre 0s valores de rendimento obtidos
pelas simulagbes do processo € 0S valores obtidos através do modelo
probabilistico. Observando-se a Figura 6.3(a) pode-se verificar que em todas as
regides o modelo de 22 ordem para rendimento tem boa qualidade de ajuste. Com
relacdo ao teste F, que verifica se o modelo explica uma quantidade significativa da
variacdo nos dados obtidos pelas simulacdes, observa-se que O valor calculado de
F & mais de 4,8 vezes superior ao valor tabelado a um nivel de confianga de 99%
para o modelo de 12 ordem, mostrando que a equagao ajustada ¢é estatisticamente
significativa. Para o modelo de 22 ordem o valor de F obtido pelo modelo é mais de
52 vezes superior ao valor tabelado para 99% de confianca. A comparagéo dos
valores de F tabelados com relagéo aos obtidos pelos modelos, garante que tanto o
modelo de 12 ordem como o modelo de 22 ordem para rendimento apresentam uma
quantidade de variagéo devido ao modelo ajustado bem superior a variagdo nao
explicada, mostrando que 0S valores experimentais s&o bem representados pelo

modelo ajustado, validando os modelos.

A Tabela 6.7 apresenta os resultados da analise de variancia para a
produtividade. Verifica-seé que para O modelo de 12 ordem o coeficiente de
correlagéo explica apenas 92,5% de qualidade da regress@o, mas para o modelo de
22 ordem o ajuste € bem melhor, observando um coeficiente de correlacéo de
99.5%. A Figura 6.3(b) apresenta os pontos obtidos pelo levantamento experimental
para produtividade em o6tima concordancia com a reta dos valores previstos pelo
modelo. O teste F também segue 0 mesmo perfil observado nos resultados de
regressao para o rendimento, ou seja, tanto para o modelo de 12 ordem como para o
modelo de 22 ordem os valores obtidos pelos modelos s&o mais de 6 vezes superior

ao valor de F tabelado para 99% de confianga, validando os dois modelos.

Sendo observado que o modelo quadratico € valido para o rendimento e para
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a produtividade, e em relacéo ao modelo de 12 ordem apresenta um melhor
desempenho dos valores de coeficiente de correlacao e teste F, 0 mesmo foi usado

para gerar as superficies de resposta.

Tabela 6.6 - Resultados da andlise de regressao para 0 Rendimento
do processo

Devidoa 1°ordem 2°ordem 1% ordem 2% ordem 1° ordem 2° ordem 1% ordem 2° ordem
regressao 1818,733 2237,581 454,683 159,827 4 14 21,37 239,28
Residuos 425528 6,679 21,276 0,668 20 10 -

(erro)
Total 224426 2244,26 - 24 24 -

Qualidade do 0,810 0,997 - - -

ajuste
Coeficiente 0,900 0,999 - - -
de
correlagio
F tabelado - - - 4 43 46
para 99% de
confianga

Tabela 6.7 - Resultados da anélise de regressao para a Produtividade
do processo

Devidoa 1° ordem 2° ordem 1° ordem 2° ordem 1° ordem 2° ordem 1° ordem 2% ordem
regresséo 422365 489,384 105,591 34,856 4 14 29,44 74,30
Residuo 71,724 4705 3,5862 0,471 20 10

(erro)
Total 494,089 494,089 - 24 24 -

Qualidade do 0,855 0,991 - - -

ajuste
Coeficiente 0,925 0,995 - - -
de
correlacao
F tabelado - - - 4,43 46
para 99% de
confianca
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Figura 6.3 - Valores observados versus valores previstos para:
(a) Rendimento e (b) Produtividade.
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Nas Figuras de 6.4 a 6.9 séo mostradas as superficies de resposta construidas
a partir dos modelos de 22 ordem. As superficies de respostas foram construidas
para todas as combinagdes possiveis de variagdo de dois fatores mantendo 0s

outros dois fatores fixados no ponto central (O).

A Figura 6.4(a) apresenta o efeito de Sy e R no rendimento para t, = 1,6
horas (ponto central) e r = 0,4 (ponto central). Observa-se que O valor do
rendimento & bem suscetivel & variacao de So , mas pouco sensivel a variagédo de R.
Verifica-se que a regido que apresenta um melhor valor de rendimento esté na faixa
de valores de S, baixos, ou seja, quanto menores 0S valores de Sp, maior € o
rendimento para valores de R intermediarios. A Figura 6.3(b) apresenta o efeito de
S, e t, no rendimento para R fixado em 0,2 e r fixado em 0,4. Verifica-se novamente
que a variavel So apresenta maior influéncia nos valores de rendimento. Quanto
maiores os valores de S, menor é o rendimento, para qualquer faixa de valor de
tempo de residéncia ( t;). Os melhores valores de rendimento s&o alcangados para
valores de S, baixos. Observa-se que o rendimento praticamente n&o é afetado pela
variacdo de t,, apresentando resultados melhores de rendimento quando se conjuga
valores baixos de Sp e valores mais altos de t.. Através da Figura 6.5(a) observa-se
que para valores constantes de R=0,3 e t =1,6h o rendimento ¢ afetado
negativamente, principaimente para valores superiores a 180g/l de So e valores
inferiores a 0,4 para r. O que se observa é que para valores altos de S, o valor de
rendimento cai drasticamente. A Figura 6.5(a) apresenta os efeitos de R et no
rendimento para valores fixos de So = 180g/l e r = 0,4. A regido 6tima de rendimento
é alcancada para valores de R acima de 0,35 e t, acima de 1,4 horas, mas pode se
conseguir bons valores de rendimentos para valores altos de t (acima de1,8h) e
valores intermediarios de R (em torno de 0,3). Para faixas de R abaixo de 0,3 0
efeito no valor do rendimento € bem pronunciado. Analisando-se a Figura 6.6(a)
verifica-se que mantendo constantes os valores de Sp e t, em 180g/l e 1,6 horas,
respectivamente, a diminuicdo no valor de r influencia bastante no resultado do
rendimento, observando-se valores extremamente baixos de rendimento para
valores de r baixos. A influéncia do fator R no rendimento ndo é muito pronunciada
obtendo-se bons valores de rendimento para altos valores de r numa ampla faixa de

fracao de R acima de 0,25. Fixando S igual a 180g/l e R igual a 0,3, a Figura 6.6(b)
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mostra que praticamente néo € observada nenhuma influéncia da variavel t, no
rendimento, enquanto observa-se baixos valores de rendimento para valores baixos

de r (abaixo de 0,4) para qualquer faixa de valores de t..

Com as discussées das Figuras 6.4, 6,5 e 6.6 que apresentam os efeitos das
variaveis sobre o rendimento, pode-se deduzir que operando 0 processo numa faixa
intermediaria de valor de S, entre 1409/l a 180g/l, um valor de R acimade 0,3, 0
tempo de residéncia (t;) numa faixa de valores intermedidrio e valores altos de T,
consegue-se alcangar 6timos valores de rendimento. A variavel t, para valores fixos
de S igual ou inferior a 180g/l e de r acima de 0,5 nao apresenta qualquer variacao
ao longo de toda faixa estudada do valor de rendimento, alcangando valores
maximos. Pode-se explicar que com o aumento do valor de r ocorre uma maior
diluic&o do meio de alimentacéo, ocasionando uma maior facilidade na fermentagao,
pois com o mosto diluido as fermentacdes s&o mais rapidas e completas, ou seja,
todo o agucar é facilmente assimilado pelas células de leveduras levando ao final
da fermentacdo a um baixo valor de acucar residual, o que faz aumentar o
rendimento. Para altos valores de S, baixos valores de R e r, a variavel t, precisa
ser alta (acima de 2h) para se obter bons rendimentos. Observa-se valores de
rendimentos acima do valor maximo (87,08%) nas superficies de resposta, que e

devido ao erro residual introduzido pelo modelo ajustado através da regressao.
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A Figura 6.7(a) apresenta 0s ofeitos de S, € R na produtividade para t, = 1,6
horas e r = 0.4. Observa-se que para valores altos de So, a partir de 1809/,
consegue-se os melhores valores de produtividade para uma grande variagdo no
valor de R, entre 0,20 e 0,35. O que se nota é que a variavel R nao apresenta
grande influéncia na produtividade quando a concentracdo de agucar do meio de
alimentacéo (So) é alto. Com relacdo a Figura 6.7(b), verifica-se que para os efeitos
de S, e t, na produtividade , mantendo-se R e r no ponto central, os maiores valores
de produtividade s&o alcancados quando se conjuga valores de S, acima de 180g/l
e tempo de residéncia (t) abaixo de 1,3 horas, conseguindo valores de
produtividade acima de 26g/l h. A Figura 6.8(a) traz os efeitos de So e r na
produtividade para R = 0,3 e t, = 1,6h. O que se observa nesta figura & que se
consegue alcangar 6timos valores de produtividade com uma ampla faixa de valores
de So (entre 140g/l a 260g/l) e também ampla faixa de valores de r (entre 0,2 e
0.48). Quando se quer valores de produtividade acima de 20g/! h pode-se conjugar
baixos valores de Sp com baixos valores de r , ou o inverso, altos valores de Sp €
altos valores de r. A Figura 6.8(b) mostra, para valores fixados S igual a 180g/l e r
igual a 0,4, os efeitos de R e t, na produtividade. Para se alcangar a melhor faixa de
valores de produtividade, neste caso, & necessario valores baixos de t, abaixo de
1,3h, e valores de R variando entre 0,2 e 0,32, podendo se conseguir valores de
produtividade acima de 24g/l h. Observando a Figura 6.9(a), que mostra os efeitos
de R e r na produtividade mantendo-se constantes os valores de So = 180g/l e t, =
1 6h, verifica-se que para uma ampla faixa de operagdo de R e r consegue-se
atingir valores elevados de produtividade (acima de 21g/l h). Neste caso, a melhor
faixa de trabalho para obter altas produtividades & operar com r abaixo de 0,34 e R
abaixo de 0,37. A Figura 6.9(b) apresenta os efeitos das variaveis t, € r na
produtividade para S, = 180g/l e R = 0,3. Para tempo de residéncia () abaixo de
1,4h e taxa de reciclo do flash ( r ) abaixo de 0,4, consegue-se valores de

produtividade acima de 26g/1 h.
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As Figuras 6.7, 6.8 e 6.9 apresentam todas as combinacées dos efeitos das 4
variaveis sobre a produtividade. Pode-se notar que 0S melhores valores de
produtividade s&o alcangados quando se conjuga altos valores de S, (acima de
180g/l), valores intermediarios de R (em torno de 0,3), baixos valores de r (abaixo
de 0,4) e valores de t. baixos (abaixo de 1,4h). O aumento dos valores de
produtividade com a diminuigdo de r & devido a diminuicdo da vazéo de alimentagao
do reator (Fa). Baixos tempos de residéncia produz um aumento na produtividade,
sendo facilmente observado verificando-se a equagéo que define a produtividade.
Provoca-se uma diminuicdo na produtividade quando se conjuga altos valores de R
e r, pois 0 acréscimo dos valores de R e r tem como consequéncia o aumento no
volume do reator pela maior quantidade do fluxo que retorna ao reator. A
concentragdo de aglcares redutores totais no meio de alimentacdo esta
particularmente ligado a producéo de alcool. Entdo para altos valores de S, obtém-
se altos teores de alcool, facilitado pela retirada continua do etanol formado,
permitindo condigbes adequadas a fisiologia do microrganismo, tendo como

consequéncia altos valores de produtividade.

Para operar o processo em faixas de trabalho que garantam altas
produtividades e altos rendimentos, ou seja, procurando operar O processo na
méaxima performance, é de vital importancia enfocar conjuntamente os efeitos das
variaveis de entrada sobre o rendimento e a produtividade do processo. Verifica-se
que as varidveis sdo antagbnicas em funcdo das respostas, dificultando a
determinacéo de uma regido 6tima para o rendimento e a produtividade. O objetivo
principal deste estudo € encontrar uma regido onde se possa obter altas
produtividades sem comprometer O rendimento e vice-versa, altos rendimentos sem

prejudicar a produtividade.

Através das Figuras 6.10(a) e 6.10(b), pode-se observar que para valores de
S, acima de 200g/l e R em torno de 0.3, com t, = 1,2h e r = 0,4, consegue-sé
produtividade de mais de 26g/l h. Com relacdo ao rendimento se consegue valores
&timos com valores de Sy abaixo de 180g/l, R acima de 0,35, sendo fixados os
valores de t, =1.2h e r = 0,4. Pode-se generalizar que os melhores valores para
produtividade s&o obtidos para altos valores de S, e médios valores de R, enquanto

para rendimento os melhores valores obtidos est&o na faixa de baixos valores de So
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e altos valores de R, com valores fixos de t, = 1,2h e r = 0,4. A observagao destes

valores sdo facilitados pela apresentagdo das curvas de area juntamente com a
superficie de resposta.
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Figura 6.10 - (a) Efeitos de Sy e R no rendimento parat, = 1,2her=04
juntamente com a curva de area.
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94



(1 \fB) PEDININDOId

Hl 13,319
Il 14,638
Bl 15,957
Hl 17,276
18,595
119,914
B 21,233
W 22,552
N 23,871
Bl 25,190
Hl above

0,2
03

0.4 F

05

06

tr (h)
(a)

Figura 6.11 (a) Efeitos de t, e r na produtividade para So = 180g/l e R=0,35
juntamente com a curva de area.

95



2 % B

©h CRBRNRNE
-3 -3
=) [

I 71,827
Bl 73572 of
Il 75316
I 77,061
=1 78,806
[ 80,551
Bl 82,296
I 84,041
I 85,786 o¥ A
Bl 87,531

Il above

l 71,827
El 73,572
Bl 75,316
I 77,061
[ 78,806
[ 80,551
Il 82,296
[ 84,041
Il 85,786
I 87,531 i
Bl above 1,2 14 16 18 2,0

tr (h)
(b)
Figura 6.11 - (b) Efeitos det, e r no rendimento para Sp = 180g/l e R =0,35

juntamente com a curva de area.
96



As Figuras 6.11(a) e 6.11(b) apresentam 0s efeitosde t,er na produtividade
e no rendimento mantendo So = 180g/l e R = 0,35, facilitando a observagéo das
melhores regides de maximizagao do processo. Sao apresentados na Tabela 6.8 as
faixas dos valores das variaveis independentes que maximizam a produtividade e 0
rendimento do processo. Operando O processo dentro das faixas de maximizagao,
otimiza-se o processo, podendo-se atingir valor maximo de produtividade de até
25g/l h para valor minimo de conversao e valor méximo de conversao de até 99,9%
para valor minimo de produtividade. Estes resultados sdo esperados, pois COMO ja
foi observado as respostas caminham em sentido contrario. Desta forma, nunca €
demais enfatizar que € necessario encontrar a melhor combinacdo de valores das
variaveis de entrada que satisfagcam as duas respostas. No proximo capitulo se
determinara qual combinagao sera analisada para o estudo das perturbagdes. A
manuntencao da operagao desejada, escolhida como de melhor desempenho, sera

feita através do controle automatico do processo (capitulo 8).

Tabela 6.8 - Faixas de valores das variaveis que otimiza o processo

Variaveis Faixas de valores
So 180 - 190g/l
R 0,30-0,35
t; 1,2-1,3h
r 0,38-0,45

6.2 - Conclusoes

A metodologia utilizada baseada no planejamento experimental e analise de
superficie de resposta apresentou-se uma ferramenta muito util, diminuindo ©
numero de experimentos realizados, evitando inimeras simulagoes (ensaios) do tipo
tentativa e erro. Pdde-se entéo avaliar sistematicamente O processo, validando

estatisticamente o estudo, obtendo-se muito mais informagdes, chegando-se as
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faixas 6timas de operagéo do processo € fornecendo subsidios para o estudo futuro

da implementag&o da estratégia de controle do processo.

Através do planejamento fatorial completo (2°), observou-se que,
principalmente em funcdo dos valores dos efeitos principais, as variaveis que mais
influéncia exerceram sobre as respostas foram: So, R, t, e r. Verificou-se que todas
as 6 variaveis de entrada estudadas apresentaram respostas antagonicas, ou seja,
quando o rendimento sobe a produtividade desce € vice-versa. Desta maneira foi de
vital importancia encontrar faixas que permitissem satisfazer tanto o rendimento
como a produtividade. Tendo a finalidade de otimizar 0 processo, foi realizado o
planejamento experimental 24 + configuragdo estrela, procurando alargar mais as
faixas de variacdo no estudo das 4 variaveis de maior influéncia. Encontrou-se
modelos matematicos probabilisticos € foi construido as superficies de resposta.
Pela tabela ANOVA, verificou-se quée 0S modelos ajustados apresentaram 6tima

correlacdo bem como 6timo valor de F, validando-se 0s modelos.

Por intermédio dos valores determinados das faixas Otimas das variaveis de
entrada do processo, pdde-se verificar que operando-se nestes valores alcanca-se
produtividade maxima de 25g/l h com prejuizo do valor do rendimento, e conversao
maximo de 99,9% com abaixamento significativo do valor da produtividade. No
proximo capitulo, sera realizado a escolha da melhor combinagdo de valores das
variaveis independentes que leve a alta performance do processo, satisfazendo

simultaneamente um bom rendimento e um valor alto de produtividade.
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7 - ESTUDO DINAMICO DO PROCESSO

Este capitulo teve como objetivo analisar 0 comportamento dinamico do
processo frente as perturbagOes nas variaveis de entrada, visando a determinagao
da variavel ou conjunto de variaveis mais convenientes na estratégia de controle do
processo. Com este estudo, determina-se as variaveis mais adequadas para serem

controladas e ou manipuladas,com a finalidade de manter o “set-point”.

O ideal como pratica operacional de um processo & conseguir manter
continuamente a situagdo determinada de melhor desempenho. Além de manter o
processo otimizado, manter o processo €em estado estacionario, tem como
consequéncia um produto de qualidade uniforme, facilitando a operagao
subsequente de destilagéo. Para manutencdo do estado estacionario 6timo,
utilizando-se de estratégia de controle com modelo dinamico do processo, €
necessario conhecer o comportamento do processo frente as perturbagdes nas
variaveis independentes. De fato este é um estagio importante na definicdo da

estrutura de controle.

Na analise do comportamento dinamico do processo, mudancas nas variaveis
de entrada podem alterar de forma significativa as condi¢oes das variaveis na saida
do processo, deslocando os valores destas variaveis para outro patamar de estado
estacionario. A determinag&o do impacto das mudangas das condigdes operacionais
tanto do ponto de vista gualitativo quanto quantitativo é importante para a definigdo
da politica operacional, assim como para projetar um sistema de controle com

viabilidade pratica de implementacao.
7.1 - Estado estacionario de referéncia

Na descricdo do processo (capitulo 3), verifica-se que s6 quando se atinge o
estado estacionario do processo convencional, inicia-se O Pprocesso extrativo.
Através de simulacdo em computador foram obtidos os valores do estado
estacionario de referéncia do processo convencional mostrados na Tabela 7.1 e

Figura 7.1.
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A partir dos valores do estado estacionario do processo convencional,
realizou-se as simulagdes do processo extrativo. Através do estudo feito no capitulo
anterior, foram obtidas faixas 6timas de operagéo do processo extrativo. Com estas
faixas se escolheu os valores das variaveis de entrada. Os valores das variaveis
para obtengdo do estado estacionario de referéncia do processo extrativo sdo: Sp =
180g/l, R = 0,35, & = 12h, r =045 P = 34 5mmHg e Xr = 90g/l. Tendo como
referencial as analises do capitulo anterior, as justificativas para escolha destes

valores s3o:

- Bom rendimento alcangado (99,3% de conversao dos aguicares em etanol);

- Produtividade de 21,0g/l h, um aumento de 165% em relagdo ao processo

convencional;

_ Com um valor maior da taxa de reciclo do tanque flash (r), ha um maior
abaixamento na temperatura do reator, facilitando a conversdo do substrato em

produto por intermédio das leveduras.

Pode-se conseguir produtividades maiores, como foi visto no estudo de
otimizagdo do processo, mas O rendimento diminui, 0 que ndo é interesse neste
estudo.

Tabela 7.1 - Estado estacionario de referéncia do processo convencional

Variaveis Valores
Ss 44 7g/l
Xs 34,1g/
Ps 43,249/l
Ts 347°C

A Figura 7.1 mostra o comportamento dinamico das variaveis de saida para o
processo de fermentacao alcodlica convencional (perfil da Figura 7.1a) e processo

extrativo (perfil da Figura 7.1b). A Tabela 7.2 lista os valores do estado de
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referéncia. Com estes valores, inicia-se o estudo dindmico do processo extrativo

frente as perturbagdes nas variaveis de entrada.
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Figura 7.1 - Perfis de Ss, Xs, pse Ts no reator.

Tabela 7.2 - Estado estacionario de referéncia do processo extrativo

Variaveis valores
Ss 1,479/l

Xs 34,45g/!

Ps 39,244/
Ts 33,1°C
Rendimento 86,4%

Produtividade 21,0g/l h
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A dinamica do processo foi estudada sob diferentes condigdes de operagao
e a Figura 7.1 representa 0 perfil tipico do processo em condi¢bes otimizadas.
Nesta figura, a primeira fase da fermentacdo (11 primeiras horas) representa uma
fermentagao continua convencional até que o estado estacionario seja atingido,
quando entdo entra em operagao o flash. A partir do instante de operacéo do flash,
indicado pelo tempo final do processo convencional (11 horas) e nova contagem de
tempo para O processo extrativo, nota-se mudangas significativas no perfil do
processo: queda gradual da temperatura, queda acentuada da concentragéo de
substrato para niveis compativeis com a atividade industrial. O valor de saida da
concentracdo de ART no reator (Ss) permanece um pouco acima do operado nos
processos convencionais que é de no maximo 1,0g/l. Poderia se tentar diminuir o
valor de Ss, mas com a obtengao de valor abaixo de 1,5¢/l, verifica-se um pequeno
incremento no rendimento com uma reducéo significativa da produtividade. Ha uma
diferenca marcante entre o processo em estudo e O processo convencional.
Enquanto no processo convencional toda concentragdo de ART no efluente do
reator é perdida, pois esta concentracéo é enviada para a coluna de destilagao
(mosto delevurado), no esquema do processo extrativo se consegue recuperar
continuamente praticamente 50% deste valor, que retorna ao reator através do fluxo
de reciclo do tanque flash (Fir). A concentracdo de células (Xs) mantém-se
praticamente constante, enquanto que a concentracéo de etanol (ps) apresenta um
rapido aumento e estabiliza-se em niveis aceitaveis, ficando na concentragéo
desejada que é de 40 g/l. Constata-se que a temperatura no reator é mantida dentro
de niveis desejados para o emprego da Saccharomyces cerevisiae como agente
transformador do aclcares em alcool. Ha um abaixamento significativo de 1,6°C na
temperatura do reator (Ts) em relacdo ao valor de inicio do processo extrativo. Este
abaixamento de temperatura é devido a contribuicdo das vazbes de reciclos da
cuba de tratamento e principalmente do tanque flash, que apresenta temperaturas
em torno de 30°C. Sabe-se que no decorrer da fermentacéo alcodlica, a temperatura
do meio em fermentacédo apresenta tendéncia a elevar-se, porque ocorrem reacdes
exotérmicas. No processo proposto neste trabalho, o unico modo de controlar a
temperatura do meio reagente & através da mistura dos fluxos provenientes do

reciclo da cuba de tratamento e do reciclo do tanque flash, pois nao se utiliza
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trocador de calor acoplado ao reator, como € utilizado no processo convencional. O
resultado obtido indica o bom funcionamento do sistema de extragao flash a vacuo.
Como ja comentado, o processo sempre se inicia com a operagao convencional.
Neste instante inicial, o reator possui um volume que contém uma concentragio de
células de levedura (Xs), uma quantidade desprezivel de etanol (ps) € uma
concentracéo remanescente de acgucares fermentesciveis também desprezivel (Ss).

Estes sdo os valores iniciais para simulagbes do processo, mostrado na Tabela 7.1.

Conseguindo-se manter O processo operando de acordo com O
comportamento apresentado pela Figura 7.1, com valores estabilizados nos
patamares mostrados na Tabela 7.2, alcanga-se 0 otimo desempenho do processo.
A manutencéo deste “set-point” s6 sera conseguido através de estratégia adequada

de controle do processo.
7.2 - Escolha da variavel manipulada

Através de variagcbOes degraus nas variaveis de entrada selecionadas, pode-
se verificar os efeitos destas perturbacdes nas variaveis de saida e observar 0s
comportamentos que estas variaveis apresentam, tais como comportamentos
regulares (respostas simétricas, lineares) ou comportamentos irregulares (respostas
inversas, assimétricas, nao lineares). O comportamento irregular da variavel de
saida frente a perturbag&o na variavel de entrada, pode ser um ponto de excluséo
na sua escolha como variavel manipulada. Escolhendo uma variavel de entrada que
gere comportamento irregular na variavel de saida, fara com que a estratégia de
controle que sera projetada necessite de maior esfor¢o para impedir instabilidades

para operar em torno do valor do “set- point” desejado.

Neste estudo dinamico em malha aberta com perturbagbes degraus, a
escolha das variaveis de entrada que sao sujeitas & manipulagao fica facilitada, pois
ja se tem o conhecimento prévio obtido no capitulo anterior, onde verificou-se 0S
efeitos das variaveis de entradalvariaveis de saida. Desta forma, as variaveis
passiveis de manipulagdo com perturbacéo do tipo degrau de +10% e as variaveis

de saida escolhidas sao:
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-Passiveis de manipulagéo:

1) Concentragao de ART no mosto de alimentagéo (So);
2) Fragdo de reciclo de celulas (R);

3) vazao de mosto de alimentagao (F);

4) Fragao de reciclo do tanque flash (r);

5) Temperatura de entrada do meio de alimentagao (To).

-Variaveis de saida:

1) Concentragéo de ART no reator (Ss);
2) Concentracdo de células no reator (Xs);
3) Concentragéo de etanol no reator (ps);
4) Temperatura no reator (Ts).

Observa-se que nas variaveis passiveis de manipulagdo acrescentou-se a
variavel de entrada T, que nao foi estudada na otimizag&o do processo (capitulo 6),

ampliando-se mais as possibilidades de escolha adequada da variavel manipulada.

As Figuras 7.2, 7.3, 7.4, 7.5 e 7.6 apresentam o perfil de concentragdo das
variaveis de saida Ss, Xs, ps € Ts frente as perturbagdes nas variaveis de entrada
So, R, Fer.

Na Figura 7.2, onde € mostrado o perfil das variaveis de saida para
perturbacéo degrau em S, nota-se que para perturbagdo degrau de +10% todas
variaveis de saida se afastam positivamente do valor de referéncia, enquanto para

perturbagdo degrau de -10% constata-se um comportamento em sentido contrario.

A Figura 7.3 exibe o perfil das respostas para perturbagdo degrau em R.
Observa-se que o perfil das variaveis de saida para perturbagdes degrau de +10%

tém as mesmas respostas, apenas voltadas em sentido contrario. Somente a
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variavel Xs apresenta aumento em relagdo ao valor de referéncia frente a
perturbacdo de +10%.

Observando-se a Figura 7.4, nota-se que as perturbagdes degrau de + 10%
imposta a variavel de entrada F, resulta em que a variavel Ss apresenta resposta
regular. No caso das variaveis Xs e Ts, as respostas sdo decrescentes em relacdo
ao estado estacionario de referéncia, tanto para perturbacdo de +10% como de -
10%, apresentando pequenas variagbes em relagdo ao valor de referéncia. A
variavel ps apresenta respostas inversas frente as perturbagdes +10% imposta a

variavel F.

A Figura 7.5 apresenta o comportamento das variaveis de saida frente a
perturbacdo degrau de = 10% na variavel r. Observa-se que para todas as 4
variaveis de saida estudadas os perfis de concentracdo estdo acima do patamar de
referéncia para perturbagéo de -10% e respostas abaixo do valor de referéncia para

perturbacdo de +10%.

Na Figura 7.6 sdo apresentados 0s perfis de concentragdo no reator das
variaveis de saida para perturbagbes degrau em T.. Nota-se que as variaveis Ss
Ts apresentam comportamentos regulares com respostas das concentragbes acima
do valor de referéncia para perturbagdes +10% e comportamentos contrarios para
perturbacdes -10%. Para ps verifica-se a diminuigdo da concentragéo em relacédo ao
valor de concentracdo de referéncia frente a perturbacéo de +10% e acréscimo no
perfil para perturbagdo de -10%. Com relagéo a varidvel Xs ocorre uma quase
imperceptivel diminui¢éo da concentragdo para as perturbagoes de + 10% impostas

a variavel To.

As respostas das variaveis dependentes frente as perturbacdes nas variaveis
independentes, mostram que O comportamento dinamico do processo pode

apresentar respostas irregulares em funcéo da varidvel de entrada perturbada.
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A escolha da variavel manipulada mais adequada no controle do processo
deve ser feita observando o estudo realizado e a questdo operacional. As respostas
regulares das variaveis de saida frente a perturbagdo em So, credencia esta variavel
como passivel de ser manipulada. O grande incoveniente nesta variavel € a
necessidade de se acrescentar uma operagao que possa permitir mudangas no seu
valor. Isto & possivel através de diluicdo ou elevagado na sua concentragéo,
necessitando no minimo de um diluidor. A variavel T, além de apresentar respostas
irregulares, também apresenta grandes dificuldades na sua manipulagdo. Ha
necessidade de um trocador de calor para permitir a manipulagéo, o que vai de
encontro ao objetivo do trabalho, que é de eliminar este equipamento. As outras 3
variaveis de entrada estudadas s&o facilmente manipuladas, precisando apenas de

valvulas reguladoras de fluxos.

Previamente, pode-se constatar que para 0 processo considerado, a variavel
F apresenta para algumas varidveis de saida, comportamento dinamico irregular
frente as perturbacdes, podendo afetar o desempenho do controlador. Esta variavel
sera analisada juntamente com as variaveis R e r na estratégia de controle. Este

estudo & implementado no capitulo seguinte.
7.3 - Escolha da variavel controlada

A implementacéo de controle de processo tem como objetivo a manutencgéo
dos valores de alta performance, definidos através dos valores listados na Tabela
7.2. Para o desempenho desejado de rendimento e da produtividade, a variavel de
saida que mais relacgéo direta apresenta com estas respostas € a concentragéo de
ART no reator (Ss). Assim a manutencdo desta variavel no patamar desejado

determina a obtencéo da alta performance operacional do processo.
7.4 - Conclusoes

O comportamento dinamico do processo em malha aberta frente a
perturbagbes degrau nas variaveis de entrada otimizadas apresentou desde
comportamentos regulares como respostas lineares, a dindmicas complexas como
comportamentos similares a respostas inversas. Das variaveis passiveis de
manipulagdo, pode-se concluir que F, R e r s@o passiveis de manipulagao,
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descartando-se de imediato as variaveis Sp e To , deixando-se a escolha da mais
adequada variavel na estratégia de controle para © proximo capitulo. A
concentracdo do efluente do reator (Ss) foi escolhida para ser controlada, em vista
de ser a variavel de saida mais diretamente relacionada com 0O rendimento e a

produtividade.

O perfil de temperatura no reator, apresentou uma queda significativa,
mantendo-se em niveis aceitaveis, evidenciando a boa operagéo do sistema flash a
vacuo para retirada continua do produto inibidor, sem necessidade do trocador de
calor acoplado ao reator. Adicionalmente, a operagéo do tanque flash proporcionou
uma concentracdo de alcool etilico no reator suficiente para inibir a produg@o de
grande numero de bactérias contaminantes. Esta concentracao foi de 40g/l,
concentragéo abaixo do poder inibitorio as leveduras alcodlicas & aos niveis de

atuar como anti-séptico.

Observou-se que a operagdo do processo em alta performance, ou seja,
rendimento de 86,4% e produtividade de 21,0g/ h foi alcangada para a combinagao
dos valores das varidveis de entrada em: S¢=180g/l, R=0,35, t=1,2h, r=0,45,
P=34,5mmHg e Xg=90g/l.
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8 - ESTRUTURA DE CONTROLE DO PROCESSO

Este capitulo teve como objetivo descrever e implementar a estratégia

preditiva para controle da operagéo do processo em alta performance.

O Controle por Matriz Dinamica (DMC, “Dynamic Matrix Control”) foi
escolhido neste trabalho por ser uma estratégia de controle que, nos ultimos anos,
estda sendo empregada industrialmente com sucesso € muito estudada em
pesquisas académicas. Além disto, foi notado que ha poucos trabalhos voltados ao

desenvolvimento e implantagdo desta técnica nos processos fermentativos.

Entre os poucos trabalhos encontrados no levantamento bibliografico que
utiliza a estratégia DMC em processos fermentativos, pode-se citar o de GOOCHEE
et alii (1989), primeiro estudo que aplicou esta técnica em processo biotecnolégico.
Os pesquisadores implantaram a técnica DMC no controle do cultivo competitivo da
bactéria Escherichia coli e da levedura Candida utilis em fermentadores continuos
agitados. O controlador apresentou bom desempenho na manutengéo do pH étimo
para a faixa de seletividade da bactéria e da levedura. DECHECHI (1996) observou
uma caréncia da aplicagdo deste controlador aos processos fermentativos, mas uma
grande quantidade de aplicagbes nos processos quimicos em geral, tanto a nivel
industrial como aplicacbes em plantas pilotos e simulacdes. Ele implementou a
estratégia DMC na fermentagéo alcodlica continua convencional e através de
modelagem e simulagbes por computador, verificou que 0 controlador apresentou
bons resultados na manuntengdo da operagao em altas taxas de produtividade e
rendimento, mostrando-se ser uma técnica de controle factivel de implantacéo a

nivel industrial.
8.1 - Controle preditivo com modelo

O Controle Preditivo com Modelo (MPC, “Model Predictive Control’) €&
definido por GARCIA et alii (1989) como uma familia de controladores no qual
incorporam um modelo dinamico explicito do processo. Segundo EATON &
RAWLINGS (1992) a definigdo anterior € muito genérica, pois por este conceito

pode-se incluir varios controladores classicos, como o controle “feedback”. Desta

113



forma, eles redefiniram o MPC como um controlador que utiliza-se diretamente de
um modelo dinamico explicito do processo para predizer os efeitos futuros da
variavel manipulada sobre a variavel controlada. Os controladores MPC séo
fundamentados em predi¢bes do comportamento futuro do processo queé se quer
controlar por intermédio de um modelo dindmico que represente bem este processo.
Estdo incluidos na familia do MPC as técnicas de controle: DMC (“Dynamic Matrix
Control’), IMC (“Internal Model Control”), MAC (“Model Algorithmic Control”), GPC
(“Generalized Predictive Control”). As técnicas DMC e MAC empregam modelos de
convolugdo discreta e dindmica do processo, enquanto as outras técnicas
empregam modelos matematicos com parametros que necessitam de ajustes para

predizer o comportamento do processo.

GARCIA et alii (1989) descreveram com precisdo a evolugéo historica do
controle preditivo com modelo, mostrando que esta técnica, desde o inicio,
apresentou uma grande aceitagdo, porque possui capacidade de trabalhar
explicitamente com restrigoes operacionais de maneira sistematica durante o projeto
e a implantagdo do controlador. A partir do desenvolvimento desta estratégia,
ocorrida no final da década de 79, os estudos de pesquisas académicas e
implantagdo na industria vém crescendo progressivamente. As principais areas de
aplicagéo do MPC s&o: coluna de destilacdo, unidade de craqueamento catalitico,

reator quimico em batelada, trocador de calor e tanque exotérmico agitado.
8.2 - Estratégia DMC

A técnica de controle preditivo mais popular tém sido o DMC, em funcéo de
ser esta estratégia de facil entendimento e de boa clareza no ajuste de seus
parametros, sendo estudada e aplicada nos processos industriais com Ssucesso,
principalmente em muitos casos onde o controle convencional do tipo PID apresenta
insuficiéncia por varias razdes (MAITI & SARAF, 1995 ; NIKRAVESH et alii, 1995).
O controle DMC utiliza-se de modelos de convolugéo conseguidos através do
estudo do comportamento dinamico do processo frente a perturbagdes nas variaveis
operacionais do processo. Este modelo age paralelamente a operagéo do processo,

predizendo os futuros valores da variavel manipulada, tendo em vista 0s valores
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passados desta variavel e valores atuais medidos da variavel controlada.

RICHALET et alii (1978) descreveram a aplicagdo do “Model Predictive
Heuristic Control* e em seguida, no ano de 1979, dois engenheiros da Shell Oil
Company lotados em Houston, CUTLER & RAMAKER (1979) desenvolveram um
controle, como o anterior, baseado no uso de um modelo de dominio do tempo do
processo como parte do controlador. Denominaram esta estratégia de controle de

matrix dinamica ou em inglés “Dynamic Matrix Control - DMC”.

O controle DMC originaimente foi desenvolvido para processo com
comportamento dinamico linear. Como se sabe, 0s processos quimicos €
bioquimicos, em geral apresentam comportamentos dindmicos ndo lineares,
necessitando-se de uma constante adaptagéo do modelo para aproximar-se 0 mais
proximo da modelagem matematica que descreve O processo para tornar a
estratégia DMC possivel de ser aplicada nestes casos. Todos controladores
preditivos sao baseados no mesmo preceito, mas verifica-se na literatura maneiras
diferentes de formulagéo para o procedimento de calculos das fungbes objetivo que
otimizam a estratégia de controle, fazendo com que se produzam diferentes
controladores preditivos, no qual cada um apresenta propriedade particular (HOVD
et alii, 1993 ; MUSKE & RAWLINGS, 1993 ; ALl & ZAFIRIOU, 1993). Sao eles:

- LDMC (modelo linear DMC), utiliza-se da técnica de otimizacéo baseada no
uso de programagcao linear para qué as condicdes operacionais do processo sejam

definidas com restri¢des;

- QDMC (modelo quadratico DMC), utiliza-se da tecnica de otimizagéo
baseada no uso de minimizagao quadratica em linha, tendo o objetivo de determinar

condicdes 6timas de operagao do processo,

- NLDMC e NLQDMC (modelo n&o linear € ndo linear quadratico DMC),

utilizam de técnicas de otimizagéo com aplicagao de um modelo ndo linear ao DMC.



8.2.1 - Conceitos do DMC

O controle DMC para o caso monovariavel SISO (uma entrada: variavel
manipulada/uma saida: variavel controlada) tem uma atuag&o muito parecida com a
estratégia de controle classico “feedback’, caracterizando-se pela aplicacdo direta
de um modelo dindmico do processo, chamado de modelo de convolugéo, atuando
paralelamente com 0 processo. O modelo de convolucdo é obtido diretamente da
resposta pratica do processo, n3o necessitando que se estabeleca uma ordem para
o modelo, sendo também um modelo nao paramétrico. O modelo de convolugéo é
gerado através de perturbagdo degrau em uma variavel manipulada tendo a
resposta do sistema em malha aberta (estudo feito no capitulo 7). Com os valores
da resposta da variavel controlada frente a perturbacéo, s&o obtidos 0s valores bo,
bs, ba,..., by, utilizando-se de uma amostragem At, como apresentado na Figura 8.1.
Os coeficientes b; sdo os valores numericos da variavel controlada, a cada instante
discreto no tempo, para uma perturbagao degrau na variavel manipulada. Sendo b;
=0 para i<0, MAt é definido como o tempo de resposta do processo em malha
aberta para atingir de 95 a 99% do estado estacionario, onde M é definido como o
Horizonte do Modelo. Sendo Am; uma variagao no valor de entrada da variavel
manipulada para a perturbagao degrau, ¢, o valor predito da variavel de saida e mj
o valor da variavel manipulada ao né™ instante de amostragem, tem-se o modelo

de convolugdo dado pela expressao:

.
Cn+1 = Co+ D bi AMasi-i (8.1)

i=1
Para T Horizonte do Modelo, tém-se:

C1.=Co+b1 A Mg
C> =Co+b2 A Mg

CT"‘_‘CO;"bT A Mo
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Figura 8.1 - Gréfico representativo do modelo dinamico de convolugao

para perturbagéo degrau na variavel manipulada.
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Com a utilizagdo da propriedade da sobreposi¢do e o estabelecimento
de duas mudancas degrau na entrada, A m; ocorrendo a t=0, A m, ocorrendo a t=T,
e como ¢, € o ponto normal de operag&o sendo variavel desvio, pode-se fazer co=0,

calculando-se desta maneira c para cada ponto discreto no tempo:

t=0 c=0

t=T ci1=by Amy

t=2T, C=b, Amy+by Am; (8.3)
t=3T; Cc3=bz Amy+b, Amg

Segundo LUYBEN (1990), o horizonte do modelo (M) esta relacionado ao
proprio Horizonte de Predigdo (NP). O controle DMC consegue prever O
comportamento da variavel controlada sobre um Horizonte de Controle (NC)
apoiado nas variages impostas nas variaveis de entrada (manipulada) em um
Horizonte de Predicdo (NP) passado. A estratégia DMC utiliza-se de um modelo

dinamico de convolugdo como base para desenvolver a matriz dinamica:

C b: O . . 0 Am;

C: b. b 0 . 0 Am:

C |=|bs b. b O . Ams (848)
LCNP- Lbnp Dwe-1bne-2 bre- Ne1 | LAmNC_

C = B Am (8.4b)

sendo B a matriz definida pela Equagéo 8.4a, com dimens&o NP x NC.

Tendo a finalidade de facilitar as operacdes matematicas matriciais, pode-se

definir a matriz Ade dimenséo NP x NC, como:
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fan a: . .. @ |
8»n 8= . .. Gaw

A= (8.5)
Laan Anez2 . . . AnenNe i

Verifica-se que os elementos da matriz A podem ser relacionado aos

elementos de B através da Equacéo 8.6, sendo b; = 0, para i<0.
Ak =bis1-k (8.6)

. d .
Define-se (Am)™*** como as mudangas passadas na variavel de entrada. A

resposta para as mudangas passadas s&o definidas como respostas em malha
aberta (c,). Rearranjando as equagdes (para melhor entendimento, LUYBEN, 1990
descreve passo a passo a deducéo das equagdes), tem-se 0 modelo de convolugao

que prediz as respostas em malha aberta em funcdo das mudangas passadas na

.. . d:
variavel de entrada manipulada (Ami)™="

. -NP+1

Coli = Comedido + Z[bi s1-k- ba -k](Amk)passalda (8.7)
K=0

onde:
Co, € o valor predito no tempo atual de amostragem;

Co™% & a medida da saida do processo no instante de amostragem igual a

-ésimo

A resposta em malha fechada sera cq; para o valor do i intervalo no
futuro, onde ocorre a predigdo do comportamento da variavel de saida quando NC

mudancas nas variaveis manipuladas atualmente calculadas ocorrerem no futuro:
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NC
Celi = Cai + Zaik (Am)futura (8.8)
K=1

onde:

fut . . . - .y .
(Ami)“™"™ é o efeito da variag&o futura na variavel manipulada

A Equacdo 8.8 acomoda os efeitos passados inserido através de c,; que é

definida pela Equacdo 8.7 e sendo fungéo das modificagbes passadas na variavel

manipulada (Amk)pass'ada :

De acordo com LUYBEN (1990) a idéia da estratégia DMC consiste em
encontrar o valor 6timo das futuras mudangas na variavel manipulada (A mi)™" tal
que o desempenho da fungéo objetivo J seja minimizada. A otimizago da fungéo

objetivo J é a soma de dois termos:

1. O quadrado dos erros (Cset point - Cel,i) somados sobre NP (Horizonte de

Predicao) intervalos de tempo para cobrir de 90 a 95% da resposta do sistema;

2. O quadrado das variagbes na variavel manipulada somadas sobre NC
(Horizonte de Controle) intervalos de tempo, multiplicados por um fator  de
supressdo dos movimentos da variavel manipulada. A adi¢do do fator f na fungao
objetivo tem a finalidade de prevenir larga oscilagdo na variavel manipulada.

Aumentando f tem-se um aumento do amortecimento do sistema.
A equagéo que representa a fungéo objetivo J é dada pela expressao:

NP

NC 2 NC - 2
J= Z{cset— cd,i—zaik(Amk)f"‘“} 2 Y[ (amg)™| (8.9)
k=1 i-1

i=1

onde:

(Am)futuraz [éT —_A: +f2

>
-
I

]-1

I~

(8.10)

sendo:

5: c\'se’(point'_c_:ol (811)
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8.2.2 - Algoritmo DMC-SISO

LUYBEN (1990) descreveu objetivamente 0s passos necessarios na

implantag&o da metodologia DMC a cada intervalo de tempo. S&o eles:

1 Calcula-se os NP valores de c,; da Equagao 8.7. Eles somente dependem
das variacdes passadas aplicadas aos valores da variavel manipulada e os valores

medida

atuais medidos da variavel controlada ¢

2 Calcula-se os NC valores das futuras mudancas na variavel manipulada

(A m)*“""™ da Equagéo 8.10, usando a matriz dindmica A dada pela Equacéo 8.5.

3. Implantar a primeira mudanga de (A my )™,

4. No préximo periodo de amostragem, medir a variavel controlada para obter

um novo valor de c™ e repetir os passos desde o item 1.
8.3 - Parametros da estratégia DMC

Para o projeto da estratégia de controle DMC, é de grande importancia
ajustar os parametros para que o controlador possa obter um otimo desempenho.

Os parametros sao:

- At (Intervalo de Tempo de Amostragem),

- NP (Horizonte de Predigo);

- NC (Horizonte de Controle);

- f (Fator de Supress&o).

O valor At esta diretamente relacionado com as informacdes disponiveis
num determinado instante de tempo. Assim, quanto maior o valor do tempo de
amostragem menos informagdes 0 controlador tera, pois At esta ligado as

informagdes dinamica do processo. Para uma atuacéo mais robusta do controlador

DMC é importante que o valor de At seja 0 menor possivel.

O horizonte de predigdo (NP) pode ser entendido como o numero de saidas
preditas nos proximos NP instantes de amostragem. O horizonte de controle (NC) é
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0 numero de atuacdes de controle, no qual seréo calculados nos proximos NC

instantes de amostragem, onde afeta a variavel de saida durante NP.

O fator de supressdo (f) tem como finalidade reduzir os efeitos das
modificacdes bruscas na variavel manipulada. Com valores baixos de f, no caso do
valor ser igual a 0 (menor valor) nao ocorrem restricdes as modificagdes bruscas da
variavel manipulada, fazendo com que o sistema possa apresentar condi¢des de
descontrole em funcgéo das atuagdes do controlador DMC. Quando f é aumentado, o
sistema apresenta supressdo nos movimentos calculados da variavel manipulada,

tornando-se amortecido.

8.3.1 - Escolha da técnica de monitoramento da variavel
controlada e definigdo do parametro At

Segundo DOCHAIN & PERRIER (1997) os processos biotecnoldgicos alem
de apresentarem comportamentos dinamicos complexos, ndo mostraram maiores
avangos no controle automatico, tanto como deveria, em fungdo da pouca
disponibilidade de técnicas de monitoramento de custo relativamente baixo e de
facil manejo. O alto custo e o tempo de duragéo das analises “on-line” limitou, na
década de 70, a implantagdo de estratégia de controle noOsS processos
biotecnolégicos, mas nos ultimos 15 anos, com a evolucdo dos sistemas eficientes
de monitoramento de processos fermentativos que apresentam analises rapidas e
simples, vém facilitando e motivando a implementacdo de estratégias de controle

nestes processos.

A aplicacdo da técnica HPLC (“High-Performance Liquid Chromatographic”)
na analise de agucares e alcool tem sido indicada no monitoramento de processos
fermentativos. Este é um sistema que apresenta um bom desempenho, com um
tempo de analise relativamente baixo, At em torno de 12 minutos, mas com um
custo relativamente alto (TANNOCK, 1985, GOMIS et alii, 1988), o que é ainda
verdade. Desta forma, mesmo com a inconveniéncia do custo de analise ser ainda
relativamente alto, é a técnica atual que apresenta o melhor custo beneficio. Assim,
este trabalho optou pela técnica HPLC em linha para monitorar a variavel

controlada.
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8.3.2 - Estimativa dos parametros NP, NC e f

Na determinacdo dos parédmetros NP, NC e f, utilizou-se da metodologia
sugerida por MAURATH et alii (1988) e SEBORG et alii (1989). A metodologia
apresenta como 12 passo encontrar o valor de NP, através da fixacao dos valores de
NC=1 e =0, variando-se o valor de NP e analisando-se (Csetpoint = cpmcesso)z, ou seja, o
valor da integral absoluta dos erros quadraticos. A Tabela 8.1 e 8.2 apresentam 0s
valores dos erros para a estimativa do parametro NP, com perturbacéo de +10% e -
10% em S, respectivamente. Pode-se observar que tanto para o estudo de
perturbagdo +10% como -10% a diferenca dos valores da variavel controlada e o
valor do “set-point’ diminuem com o aumento de NP, estando os menores valores
de erro em NP > 14. Praticamente ndo ocorre variagdo do erro com NP=14 e NP=15,
podendo-se escolher tanto um como © outro. Atribuiu-se o valor do parametro
NP=15 por apresentar o valor de (Csetpoint - c:pmcesso)2 relativamente menor. E
conveniente observar que segundo MAURATH (1988) o aumento no valor do
parametro NP estabiliza a resposta do processo em malha fechada, ou seja, sob
acdo de controle, mas por outro lado, pode-se ter atuagbes do controlador
exageradas. Com a determinagéo dos parametros NC e f, pode-se verificar se 0
valor de NP encontrado é viavel. As Figuras 8.1 e 8.2 apresentam 0 comportamento
das varidveis controlada e manipulada para o estudo da estimativa do valor do

parametro NP.

Como 22 passo tendo a finalidade de estimar os parametros NC e f aplicou-
se o procedimento de fixar NP=15 e variar NC e f. Observando-se as Figuras 8.3,
8 4 e 8.5 verifica-se que ndo é necessario calcular o valor de (Csetpoint - cprooesso)z, pois
observando-se diretamente o comportamento da variavel controlada (Ss), nota-se
que com o aumento dos valores do fator de supressdo (f) o erro absoluto ao
quadrado tende a diminuir, ficando o processo mais estavel. Para valores de f igual
a 0.4 e 0,5 a diferenca do erro & minima, podendo-se atribuir para este parametro o
valor de 0,4 como 0,5. Fixou-se o valor do parametro f em 0,4. Para estimativa do
parametro NC (Horizonte de Controle), variou-se o valor para NC igual a 40% de
NP, 50% de NP e 60% de NP. A Figura 8.6 apresenta o comportamento de Ss para
NC=6, NC=8 e NC=9 mantendo-se fixados os paréametros NP=15 e f=0,4. Este
procedimento permitiu comparar 0s melhores comportamentos da variavel
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controlada para a estimativa dos parametros do controlador DMC, determinando-se
deste modo o valor de NC. Observando-se a Figura 8.6 nota-se que os perfis de Ss
para NC=8 e NC=9 sdo praticamente coincidentes (superpostos), sendo um pouco
melhores que o perfil de Ss para NC=6. Com esta analise, fixou-se o valor de NC=8,
ou seja, aproximadamente 50% de NP, concordando com LUYBEN (1990) que
propde para a estimativa do parametro NC um valor de 50% do valor determinado

para NP. O parametro NC (Horizonte de Controle) esta correlacionado com a

dimensdo da matriz a ser invertida (QT A+ 2 1 ). Assim, pode-se verificar que com

o aumento de NC o esforco computacional pode aumentar demasiadamente.
8.4 Escolha da variavel manipulada

Dos resultados obtidos pelas anélises dinamica do processo (capitulo 7),
através das perturbagdes degrau sobre as variaveis de entrada e suas influéncias
nas varidveis de saida, constatou-se que trés variaveis de entrada poderiam ser
passiveis de manipulagdo: R, r e F. No estudo de estimativas dos pardmetros do
controlador DMC. feito no item anterior, verificou-se que tanto a variavel R (fracéo
de reciclo de células) como a variavel r (fragdo de reciclo do flash) utilizadas como
variaveis manipuladas, deixou o sistema muito instavel, ou seja, ocorrem grandes
oscilacdes da variavel controlada (Ss), necessitando de um alto fator de supressao
(f) para se conseguir manter 0 processo operando no estado determinado (“set-
point”). A variavel F (fluxo de alimentacéo) apresentou-se como a mais indicada
para ser manipulada, por apresentar uma maior estabilidade ao sistema,

conseguindo influenciar mais estavelmente a variavel controlada.
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Tabela 8.1 - Estimativa do parametro NP da estratégia DMC com perturbacéo
de +10% em So

NP NC f 3" (Coevont - Corcsss)
1 1 0 -
2 1 0 -
3 1 0 -
4 1 0 -
5 1 0 -
6 1 0 -
7 1 0 -
8 1 0 -
9 1 0 -
10 1 0 -
11 1 0 -
12 1 0 9,0
13 1 0 74
14 1 0 6,2
15 1 0 5.6

Tabela 8.2 - Estimativa do parametro NP da estratégia DMC com perturbacéo
de -10% em So

NP NC f > (Ceeom — Crrocsss)
1 1 0 -
2 1 0 -
3 1 0 -
4 1 0 -
5 1 0 -
6 1 0 -
7 1 0 -
8 1 0 -
9 1 0 -
10 1 0 -
5 3 0 16,2
13 1 0 10,5
14 1 0 55
15 1 0 5,0
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8.5 - Controle DMC no processo

Com as definicdes das variaveis manipulada e controlada e fixando os
parametros do controlador no valor 6timo, serao observados os resultados da
performance da estratégia DMC, através de perturbacoes degrau impostas nas
variaveis de entrada S, e T, no tempo igual a 0. A malha de controle é apresentada
na Figura 8.7, representada pelo diagrama de bloco, que mostra simplificadamente

a estratégia DMC.

Perturbacéo

+] -

DMC ﬂ‘F’rocesso

+1- )

'St Poirt Modelo de JF

Convolugao

Figura 8. 7 - Malha do controle DMC

Através da observacéo da malha do controle DMC, verifica-se que o modelo
dinamico do processo (modelo de convolucdo), que é obtido em malha aberta, €
empregado paralelamente com O processo, se tornando o principal agente de agdes
de controle. Com as perturbagdes impostas ao processo (+positivos ou -negativos)
em malha fechada, o modelo de convolucdo traz implicitamente as acoes de
controle que serdo necessarias, por intermédio do comportamento da variavel

controlada sobre NC (Horizonte de Controle) apoiado nas variagdes que ocorrem
nas variaveis de entrada em NP (Horizonte de Predicéo) passados. Desta forma,

consegue-se controlar o processo dentro dos patamares desejados.

Os perfis da variavel controlada (Ss) e da manipulada (F) em funcdo das

perturbacdes +20% em S, para comportamento em malha aberta e malha fechada

130



(com controle), s&o mostradas na Figura 8.8. Observa-se que em malha aberta 0
comportamento da variavel controlada afasta-se rapidamente do valor 6timo
determinado (“set-point”), alcangando um estado permanente bem acima do valor
desejado. No caso da perturbacéo de +20% imposta a variavel So, verifica-se que a
diferenca entre o valor de Ss no estado permanente em malha aberta e o0 seu valor
desejado (1,47 g/l) é de 5,3 gll, ou seja, aproximadamente 360%. Quando se aplica
o controle DMC no processo (malha fechada), nota-se que a variavel controlada
permanece no patamar do valor desejado. Com relagéo a variavel manipulada (F),
observa-se que em malha aberta 0 valor é constante (100 m>/h), sendo evidente o
seu comportamento, pois n&o ha manipulagdo (mudanga) no valor desta variavel,
enquanto em maiha controlada, observa-se que F apresenta valores oscilando entre
99,15 m¥h até 100, 4 m’h. E 6bvio que as variacbes do valor da variavel
manipulada tem como objetivo produzir o ajuste da variavel controlada. O
importante & observar queé esta variacdo nos valores de F ndo é de grande
magnitude, podendo-se afirmar que operacionalmente esta dentro de patamares
aceitaveis. O comportamento da variavel controlada e manipulada para perturbagao
de -20% em S, é bem semelhante ao caso da perturbagdo imposta a S, de +20%.
Para as perturbacbes de + 20% em S, pode-se constatar que mesmo sendo de alta
magnitude o controlador DMC apresenta alta performance, conseguindo manter a

variavel controlada nos niveis de valores desejados.

Na Figura 8.9 s8o apresentados 0s perfis da variavel controlada e da variavel
manipulada para perturbagdes impostas a3 variavel To. Verifica-se que O
comportamento tanto para a variavel controlada como para a variavel manipulada
s3o similares para malha fechada. O comportamento de Ss apresenta inicialmente
uma pequena queda, mas apo6s as 3 horas iniciais o valor tende a se aproximar do

“set-point”.

Tendo a finalidade de facilitar a observacdo das variagbes do valor da
variavel controlada para as quatro perturbagdes impostas a0 processo (£20% em
S, e +10% em Ty), graficou-se apenas o perfil da variavel Ss com atuacdo da
estratégia DMC e o valor desejado (“set-point”), comportamentos observados na
Figura 8.10. Verifica-se que ha pequenas oscilagbes dos valores da variavel

controlada em malha fechada, para todas as perturbagdes estudadas, alcangando-
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se rapidamente o “set-point”. Através desta figura que mostra com maiores detalhes
as variacdes da variavel controlada, 0 que ndo se consegue ser observado nas
Figuras 8.8 e 8.9, devido a escala, pode-se concluir que os parametros estimados
no item anterior (NP, NC e f) apresentaram excelentes resultados, sendo o erro
quadratico praticamente desprezivel, comprovando-se que as estimativas foram

muito satisfatorias.

Séo visualizados através da Figura 8.11, os perfis da variavel Ts
(temperatura do reagente no fermentador) para a atuagao do controlador DMC e em
malha aberta (sem controle). Nos processos de fermentacgéo alcodlica € de grande
importancia a manuntencdo da temperatura no reator em valores com minima
variagdo no gradiente, sendo considerada faixas 6timas de atuagdo das leveduras
entre 30°C e 33,5°C. Altas oscilacbes reduzem drasticamente a viabilidade celular,
por ser o choque térmico (gradientes acima de 4°C) altamente danosa ao
microrganismo A temperatura 6tima de operacao desejada para este processo € a
do estado estacionario de referéncia (33°C). Para uma perturbacdo de +10%
imposta a variavel To, ocorre um aumento de 1°C na temperatura do meio reagente,
mostrando que o processo € bem conservativo com relagdo a variavel Ts, ou seja, o0
fluxo de retorno do tanque flash (F_r) ajusta bem a temperatura juntamente com o

fluxo de retorno da cuba de tratamento (Fg).

O perfil da temperatura no reator com a atuagédo do controlador apresenta
uma tendéncia de se manter no valor desejado, confirmando que o controle DMC-
SISO consegue manter os valores de concentracdo de ART efluente (Ss) no “set-
point”. Consequentemente alcanga-se alta performance do processo (alto
rendimento com étima produtividade) e também com valores de temperatura sem
grandes oscilagdes, viabilizando a agdo das leveduras. Pelos perfis obtidos de
temperatura do meio reagente no reator frente as perturbacbes em malha
controlada, fica evidente que este sistema n&o necessita de um equipamento extra

para resfriar o fermentador.
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A Figura 8.12 apresenta os perfis das variaveis de saida (Ss, Xs, ps © Ts)
para perturbacdo +20% em S, mostrando os comportamentos das variaveis em
malha aberta e sob acdo de controle. Observa-se que mantendo-se a variavel
controlada (Ss) dentro de patamares desejados atraves da manipulacdo da variavel
Fo, consegue-se manter todas as outras variaveis de saida (Xs, ps € Ts) nos valores
do estado estacionario de referéncia, mostrando que a estratégia DMC, como ja foi
verificada na analise dos outros resultados, apresenta 6tima performance e uma
robustez muito satisfatoria.

Os resultados obtidos com a implantacéo da estratégia DMC, mostram que as
suas qualidades para este processo nao justificam consideragdes na literatura
quanto a queda de desempenho do controlador DMC de comportamento linear, para
processos de dindmicas complexas, néo lineares e lentas. O que pode-se confirmar
através dos resultados é que o controlador DMC apresenta-se como uma estratégia
viavel de controle para o processo em estudo, mantendo a operagdo em faixas
desejadas, ou seja, altas taxas de produtividade e rendimento. Estes resultados
também foram encontrados no trabalho de DECHECHI (1996) na aplicacdo da
estratégia DMC no processo de fermentac&o alcodlica continua convencional de

porte industrial.
8.5.1 - Estudo do tempo de atraso da amostragem

No item 8.3.1 foi citada a técnica de analise “on-line” da concentragéo da
variavel controlada, conseguindo-se resultados a cada 12 minutos. O estudo do
tempo de atraso da amostragem na atuaca@o da estratégia DMC é de grande
relevancia, visto que este estudo permite verificar se o processo consegue se
manter sob controle com outros valores de tempo de amostragem. Esta analise

também é importante para observar o desempenho do controlador frente a estes

tempos de atraso, pois o resultado do valor da concentragédo de ART no efluente &
comparada com o “set-point” desejado e o controle DMC toma as medidas

necessarias para reduzir esta diferenca.
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A Figura 8.13 apresenta o perfil da concentracdo de ART efluente para varios
tempos de amostragem: 6 minutos, 12 minutos, 15 minutos e 18 minutos. Observa-
se pelo perfil de Ss que o aumento do tempo de amostragem para perturbagdo de
+20% em S, aumenta sensivelmente o erro quadratico, e o perfil da concentragao
de S apresenta picos abaixo e acima do valor de “set-point’ mais acentuados e
respostas mais lentas. A oscilagdo da variavel controlada cresce proporcionalmente
com o aumento do tempo de atraso. Entdo, quanto menor O valor do tempo de
amostragem, a agéo do controlador se torna mais rapida, chegando mais cedo ao

valor desejado com menos oscilagées.

Verifica-se que os resultados mostram que com a diminuicdo do tempo de
amostragem, a agao do controle & melhorada, aumentando-se a performance do
controlador. Como ja foi citado através de referéncias da literatura, a otimizag&o das
técnicas de amostragem acelerou a utilizagéo de controles avancgados. Espera-se
que num futuro préximo possa ocorrer reducdo do tempo de amostragem, através
de novas técnicas instrumentais de analise ou técnicas mais rapidas, o que justifica
estudos com At abaixo dos 12 minutos necessarios na atualidade para o uso da
técnica HPLC.

8.6 - Conclusoes

Neste capitulo foi abordado a problematica do desenvolvimento e de
implementagéo de uma estratégia de controle baseado no algoritmo DMC, para o

processo nao convencional de obtencéo de etanol proposto neste trabalho.

O controle DMC-SISO mostrou-se um algoritmo de implantagdo muito claro e
simples. O método de estimativas dos parametros desta estratégia de controle foi
satisfatorio, pois os parametros escolhidos levaram a 6timo desempenho do

controlador.

Para todas as perturbagdes impostas as variaveis So e To, 0 controlador DMC
SISO mostrou-se com alto desempenho e bem robusto na manutengio dos valores

desejados (“set-point”).
No estudo do tempo de amostragem, observou-se que qguanto maior o tempo
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de atraso da analise da concentracdo de ART no efluente, as a¢des do controlador
apresentavam resultados mais lentos e maiores diferengas entre o valor corrigido e

o valor desejado.

Os resultados obtidos neste trabalho mostraram que a estratégia DMC com
técnica de otimizacdo baseada no uso de programacéo linear, foi adequada para
controlar o processo dentro do desejado, mesmo sendo o sistema estudado

complexo, de dindmica relativamente lenta e ndo linear.
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9 - CONCLUSOES GERAIS

A revisdo bibliografica mostrou que houve nos ultimos 20 anos um grande
aumento nas estratégias de retirada do produto enquanto ele é formado, tentando
desta forma aumentar o rendimento e a produtividade, pela minimizagao da inibigao
pelo produto, bem com a utilizag&o de técnicas avangadas de controle para permitir
que o processo opere em condi¢gbes desejadas (otimizadas). A literatura apresenta
varios modelos cinéticos e parametros necessarios no estudo de modelagem

matematica da fermentacio alcodlica.

Tendo como embasamento as condi¢bes atuais de operagdo das destilarias
brasileiras, escolheu-se para a retirada continua do excesso de etanol do
fermentador o sistema flash a vacuo, por apresentar maior facilidade na operacao

pratica de todo o processo e provavel redugéo nos custos fixos e de manutengéo.

A representagdo matematica do processo foi baseado em cinética
fermentativa e balangos de massa e energia. Os valores dos parametros cinéticos
foram cuidadosamente escolhidos, baseados em dados experimentais de cepas
usadas nas usinas brasileiras em condi¢des 0 mais préximo possivel da realidade,
tendo como base a representacdo mais realistica da operagdo do processo
proposto. Utilizou-se do método de Runge-Kutta de quarta ordem para resolver o

conjunto de equacdes diferenciais ordinarias.

Utilizou-se do modelo NRTL para obtengdo das composi¢ées do equilibrio
liquido-vapor (ELV) da mistura binaria etanol-agua na temperatura desejada de
operacdo do tanque flash (30°C). Comparando-se as composices de ELV
calculadas e os valores exatos, observou-se uma dispersdo média em torno de

0,6%, o que mostra um erro bem pequeno, validando os valores calculados.

O processo proposto neste trabalho foi otimizado utilizando-se da
metodologia baseada em planejamento fatorial e posterior analise de superficie de
resposta. Esta metodologia apresentou-se como uma ferramenta Uutil, pois
conseguiu-se muitas informacdes do processo sem necessidade de utilizacdo de

grande numero de simulagbes, com os resultados obtidos estatisticamente
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validados. Em funcdo dos efeitos principais, determinados pela técnica de
planejamento fatorial completo (2%, verificou-se que as variaveis que mais influéncia
exerceram sobre o rendimento e a produtividade foram: So, R, t. e r. Através do
planejamento experimental 2* + configuracdo estrela, foram encontradas faixas

6timas das variaveis de entrada, que garantam altos rendimentos e produtividades.

Através do estudo dinamico, verificou-se que o perfil da temperatura no
reator, em operagéo otimizada, manteve-se em patamares bem aceitaveis, tornando
claro a boa escolha feita do sistema de separagéo (tanque flash a vacuo). Com a
operacdo otimizada ndo ha necessidade do trocador de calor, reduzindo
consideradamente o custo deste processo. Observou-se também que a
concentrag&o de etanol no reator manteve-se em niveis desejados, ou seja, abaixo
do poder inibitério as leveduras alcodlicas e em concentragbes que inibem os
microrganismos indesejados. Verificou-se uma acentuada queda na concentragéo

de ART no reator, valor compativel com os obtidos nos processos praticos.

Por intermédio de perturbacdes degrau nas variaveis operacionais (variaveis
de entrada) otimizadas, observou-se que o comportamento dindmico do processo
em malha aberta apresentou perfis regulares como respostas lineares e tambem
dindmicas complexas como perfis de respostas inversas. A variavel escolhida, por
ser mais adequada, para ser controlada foi a concentragdo de ART do efluente do

fermentador.

Os melhores valores para se obter uma alta performance, ou seja, rendimento
de 83,4% e produtividade de 21,0g/l h foi alcangada para valores das variaveis
operacionais mantidas em: S$,=180g/l, R=0,35, t=1,2h, r=0,45, P=34,5mmHg e
Xr=90g/l.

A vazdo do meio de alimentagdo apresentou-se como a mais indicada para
ser manipulada, pois foi observado que esta variavel conferiu uma maior

estabilidade ao processo, através da influéncia mais estavel na variavel controlada.

Tendo o objetivo de fixar a operagédo do processo otimizado, implementou-se
a estratégia DMC-SISO, onde se conseguiu manter a operagdo em alta

performance. Verificou-se que os resultados obtidos sob controle da estratégia
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DMC, permitem concluir que a mesma, se mostrou robusta e adequada para operar
o processo dentro do desejado, mesmo constatando-se que o sistema € complexo e
com dinamica relativamente lenta e n&o linear. O estudo do tempo de amostragem
permitiu verificar que quanto maior este tempo, as agbes do controle DMC

apresentavam respostas mais lentas e maiores erros.

O valor da produtividade alcangada pelo processo proposto foi mais de 166%
acima do valor de produtividade alcangado pelo processo convencional otimizado,

mantendo-se o mesmo nivel de rendimento.
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