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Prefucio
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RESUMO

Realizou-s« neste trabatho uma investigagio acerca da dinamica ¢ implementagio de
estratégias de otimizagio e controle no processo de produgio de penicilina.

Inicialmente apresentou-s¢ um modelo deterministico e ndo-estruturado deste processo
para as fases de crescimento e produgdo, cujos modos de operaglio foram em batelada e batelada
alimentada, respectivamente. Assumiu-se 0 modelo de crescimento tipo Contois, uma relagio em
termos de fatores de rendimento entre as velocidades especificas de crescimento, consumo de
substrato, demanda de oxigénio ¢ produgfio, além da existéncia ponderada dos metabolismos
endégeno e de maxyutengio. Na produgdo do antibidtico foi considerado a hidrélise de penicilina
4 acido peniciléico através de uma cinética de primeira ordem, e inibi¢do de sua formagdo por
excesso de substrato. Quanto a concentragdo de oxigénio dissolvido, utilizou-se de correlagdes
para a estimativa do coeficiente de transferéncia de oxigénio, baseando-se na velocidade de
agitacdo, vazio de aeragdo, e viscosidade aparente como fungo da concentragdo celular como
forma de quantificar a reologia nfo Newtoniana do caldo. Procedeu-se o calculo dos balangos
energéticos para o mmeio fermentativo € sistema de refrigeragdo, assumindo-se a geragdo de calor
devido ao metabolismo celular e 4 poténcia aplicada pela agitagfo, e as perdas devidas a
evaporagiio causacla pela aeragSo, as trocas com o sistema de refrigeracdio ¢ 4 adigdo de
susbstrato.

O conjuntc de equagdes resultantes foram simuladas através de um algoritmo baseado no
método de Runge-Kutta-Gill de 4 ordem e passo varidvel. Este modelo mostrou-se capaz de
reproduzir os perfis das principais varidveis que quantificam o estado dindmico do sistema,
apresentando uma coeréncia fisico-bioquimica com o comportamento real.

Logo, realizou-se uma investigacdo acerca da sensibilidade que algumas varigveis
consideradas operacionais, possuiam sobre aquelas que caracterizam o sistema ao longo do
processo. A estimativa dos efeitos baseou-se na metodologia de planejamento fatorial completo,
que se mostrou bastante eficiente para o sisterna néo estacionario em estudo, fornecendo perfis de
efeitos em fun¢do <do tempo, os quais foram imprecindiveis na realizagdo do estudo de otimizagio

e controle.
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A otimizag#o da fase de produgdio foi feita pela determinagdio dos valores de
concentragdes celullar inicial ¢ de sustrato na vazdo de alimentagfio, bem como a estratégia de
adicio suplementax de nutrientes, de tal forma a maximizar a produtividade. Ressalta-se a
incorporagio de restricdes ao sistema através de fungbes de penalizagdo, utilizando-se como
metodologia numérica de otimizagdo a técnica dos Poliedros Flexiveis.

O controle <do sistema foi inicialmente realizado através da implementagfio de uma malha
convencional “feecdback™ no oxigénio dissolvido de modo a obter uma operagfio estavel no
processo, ajustando-se a lei de controle proporcional-integral, através da metodologia de Ziegler-
Nichols, e proporcional-integral-derivativo, através da minimizagio dos desvios absolutos em
relagio ao “set-point”. Além disso, foi verificado a acentuada influéncia que o intervalo de
amostragem € tempPO Mmorto possuem em relaglo 2 estabilidade do sistema.

O estudo acerca do comportamento de configuragdes nio convencional e avangada foi
realizada implementando-se as estratégias antecipatoria “feedback-feedforward” e preditiva
DMC, respectivamente. A adigio de uma estrutura antecipatoria ao modo convencional
“feedback” revelou algumas vantagens quanto a estabilidade, entretanto, as sensibilidades ao
periodo de amostragem e tempo morto continuaram pronunciadas. O controle preditivo DMC,
por outro lado, mostrou-se bastante robusto neste aspecto, sendo a metodologia de ajuste dos
pardmetros do controlador, baseada nas técnicas de planejamento fatorial completo ¢ analise de
superficie de resposta, bastante interessante. Ainda com relagdo ao controlador DMC, este
também se mostrou robusto para lidar com diferentes condigdes operacionais quando incorporado

a um esquema de otimiza¢do em malha fechada.




ABSTRACT

In this work was made an investigation about the dynamics and implementation of
optimization and comntrol strategies in the penicillin production process.

Initially a deterministic and non-structured model of this process was presented for the
growth and production phases, operating in a batch and feed-batch mode. For the model
development was considered Contois growth type model, yield coefficients among growth,
substrate and oxygen uptake, production specific rates, endogenous and maintenance metabolism.
In the antibiotic production was considered hidrolisys from peniciilin to peniciloic acid through a
first order kinetic and substrate excess product inhibition. In relation to dissolved oxygen
concentration the wolumetric oxygen transfer coefficient was estimated through correlations
based on agitation speed, acration flow rate, apparent viscosity as a cell concentration function, in
order to quantified the non-Newtonian behaviour. The heat balances for the reactant and
refrigeration systems were performed considering the heat generation due cell metabolism and the
power agitation, and the heat loss due evaporation caused by aeration, refrigeration system
changes and substrate adition.

The resulting model was solved by a forth order step variable Runge-Kutta-Gill algorithm.
This model was able to reproduce the mainly variables profiles in order to quantified the dynamic
behaviour of the sy stem, showing a biochemical coerency in relation to real process.

Then, a stuady about the sensitivity analysis of some important operating variables was
made. The estimation effect procedures was carried out by complete factorial design, and this
methodology showed itself much efficient for non-stationary system. With such procedure was
possible to obtain effects profiles as a function of time. These profiles are very important to the
optimization and control study.

The optimization of the production phase was made through the estimation of the imitial
cell concentration, substrate concentration in the substrate flow rate, and feed-batch strategy in
order to maximize the productivity. To carried out this procedure it was necessary to consider
process operating constraints, which were computed in relation to productivity through the

concept of penalty functions, using the modified symplex method.
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The contrcel  of the system was inittialy made through the feedback strategy
implementation in the dissolved oxygen in such way that the operation was stable. For the
Ziegler-Nichols mesthodology the proportional-integral law was accepted for the tunning of
parameters. For the minimization of the integral of the absolute error (IAE) methodology the
proportional-integraal-derivative law was accepted. For both controllers the sample time and dead
time influences were analysed.

The study about the non-conventional and advanced strategies were carried out through
the implementation of the feedback-feedforward and DMC configurations. The add of an
antecipative structuire in the conventional feedback mode showed some advantages as stability,
however the sample time and dead time sensitivity were still himitated for the system
performance. The predictive control showed robust, and a new procedure to estimated the
parameters of the controller was proposed. It was based on the complete factorial design and
response surface analisys, and provided very good results. This controller was robust to dial with

different operating conditions when incorpored in a optimization procedure in closed-loop.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

1.1 MotivagcOes e Objetivos

Os processos fermentativos industriais possuem inegivel importancia tecnologica e
econdmica, sendo a aplicagio e difusdo dos conhecimentos da moderna biotecnologia ndo
somente proveitosas como também imprescindiveis 4 manutengo do bem-estar econdmico e da
saiide de uma sociedade. Os tipos e quantidades de substdncias produzidos por estes processos ¢
seus elevados precos no mercado confirman isso, pois embora algumas dessas substincias
possam ser obtidas mais economicamente por desenvolvimento de técnicas de sintese quimica,
outras mais complexas, entretanto, como antibioticos € enzimas, nio podem prescindir da
atividade dos microrganismos (SCRIBAN, 1985).

O estudo dinamico de tais processos, através do conhecimento qualitativo dos fatores que
influenciam sua opreragdo, ¢ de primordial necessidade com objetivo de obter um desempenho
com alta performance ¢ com estabilidade. Com o comportamento complexo ¢ as ndo-linearidades
geralmente presentes nos processos biotecnologicos, devido as interagdes entre as também
complexas transformagdes bioquimicas e os fendmenos fisicos, esta operagdo estavel e com alto
desempenho apenas pode ser obtida se estratégias de controle automatico ou avangado forem
implementadas (ONKEN & WEILAND, 1985; SWARTZ, 1985).

Dentro desse contexto esta o processo de produgdo de penicilina, o qual geralmente
utiliza fermentadores tipo tanque agitado ¢ aerado, e microrganismos filamentosos e aerobios
estritos, gerando caldos altamente viscosos e de comportamento reoldgico tipo pseudoplastico.
Dai a necessidade de vigorosa agitagio e aeragfio, ressaltando que a velocidade de agitagdo fica
restrita a valores que ndo provoquem tensdes de cisalhamento suficientes para promoverem a
excessiva ruptura dos micélios, o que causaria uma diminuigo na produgio do processo
(SWARTZ, 1985}.
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Em vista disso. © escopo deste trabalho constou da viabilizagio de metodologias de
analise de sensibilidade de variaveis, otimizacio da produtividade e implementagdo de estratégias
de controle apiicadas a processos fermentativos operados em modo transiente, especificamente o
processo de produgdo de penicilina. Todo esse desenvolvimento partiu da utilizagdo de um
modelo matematico reproduzindo o comportamento real do sistema. Embora o estudo tenha se
desenvolvido no plano da simulagio numérica, existiu uma preocupagio acentuada quanto a
coeréncia fisico-bioquimica referente 4 analise dos resultados obtidos.

Dessa forma. ‘buscou-se o conhecimento desse importante sistema biotecnologico
valorizando-se alguns topicos industrialmente imprecindiveis e que nfo foram ainda muito
explorados, considerando-se 0 modo de abordagem aqui executado. Neste sentido, através de

simulag@o matematica, objetivou-se as seguintes investigagdes:

- estudo da sensibilidade das variaveis operacionais, enfatizando o comportamento nio
estacionario do sisterma e, dessa forma, procurar utilizar metodologias de analise que garantam a
obtenciio desses efeitos ao longo do tempo;

- implementagdo de estratégias de otimizagio da produtividade do sistema, procurando
utilizar técnicas que simplifiquem o problema, uma vez que este € nflo estacionario e ndo linear,
possuindo sérias restrigdes operacionais;

- implementagio de estratégias de controle na malha de oxigénio dissolvido, utilizando-se
de algoritmos convencional, ndo convencional e avangado, verificando algumas caracteristicas na
controlabilidade dessa importante vanidvel, principaimente na robus;ez & variagdes nos tempos de

amostragem ¢ de afraso na leitura da varidvel medida.

1.2 Organizacdo da Tese

No intuito de se alcangar os objetivos propostos anteriormente, esta tese apresenta a

seguinte estrutura:

- no capitule 2 ¢ apresentada uma revisdo de literatura, onde foram

condensadas informagdes relativas ao desenvolvimento historico do controle de processos, a
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consideragdes sobre o processo de produgdo de antibidticos com énfase ao de penicilina, a
dindmica de processos microbiologicos, as estratégias de otimizagdo e conirole de sistemas
biotecnoldgicos, e a0 controle regulatério de bioprocessos. Com base nestas informagdes, definiu-
se as metodologias a serem empregadas no intuito de realizar os objetivos propostos, os quais

formam os capitulos subsequentes.

- no capitulo 3 realizou-se a modelagem matematica do processo de
produgio de peniciliné,, considerando-se as fases ditas de crescimento e produgdo, assumindo
como quantidades fundamentais crescimento celular, consumo de substrato, demanda de
oxigénio, sintese do antibidtico, volume do meio fermentativo, € os balangos energéticos para os
sistemas reacional e o de refrigeragdio. Os modos de operagdo foram batelada e batelada
alimentada, respectivamente. Ainda neste capitulo, através da simulagfio do modelo pela solugio
do sistema de equagdes por um algoritmo de Runge-Kutta de 4 ordem e passo variavel, fez-se
uma analise do comportamento dindmico do processo, verificando-se a influéncia que as
variaveis consideradas operacionais (concentragfes celular inicial, de substrato inicial, de
substrato na vazio de alimentagfio, niveis de agitagfo e aeracdo, e vazio de adigfo de nutrientes)
exercem sobre o comjunto de vaniaveis que caracterizam o estado dinimico do sistema
(concentragdes celular, de substrato, de oxigénio dissolvido, de produto, demanda de oxigénio,
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, viscosidade aparente, e quantidade de calor
gerada pelo sistema). Utilizou-se nesta investigagdo a técnica de planejamento expenimental
através da metodologia de planejamento fatorial completo, estimando-se todos os efeitos

principais em fungdo do tempo dada a natureza nio estacionaria desse sistema.

- no capitulo 4 procedeu-se a determinagdo das condigdes operacionais de
concentragdes celuiar inicial e de substrato na vazio de alimentacfio, assim como a estratégia de
adiciio de nutrientes, de tal forma a obter uma operagdo na fase de produgio com o maximo de
produtividade, havendo, entretanto, consideracdes das restriges fisico-bioquimicas do sistema
(concentragdes celular, de sustrato ¢ de oxigénio dissolvido, ¢ volume final), utilizando-se do

conceito de fungdes de penalizacdo e do algoritmo de otimizago Poliedros Flexiveis.
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- no capitulo 5 realizou-se uma discussdo acerca de conceitos gerais sobre
controle de bioprocessos, dando-se énfase a sintese do sisterna de controle do processo de
producdo de penicilina. Na sequéncia, foi realizado o estudo de implementagio de controle
discreto no oxigémo dissolvido, com uma configurago “feedback™ e lei de controle
proporcional-integral~derivativo, utilizando-se das metodologias de Ziegler-Nichols ¢
minimizagdo dos desvios absohitos em relagBo ao “set-point” pela técnica dos Poliedros
Flexiveis, na determinagio dos parimetros do controlador. Além disso, foi analisado os efeitos do
intervalo de amostragém do controlador em relagdo a vaniavel medida, e da introdugdio de um

atraso na leitura desta mesma varidvel

- no capitulo 6 fez-se uma andlise do desempenho da configuragio de
controle “feedback-feedforward” na matha de oxigénio dissolvido, verificando-se a estabilidade
do sistema com relagfo as mudangas no tempo morto de leitwra da varidvel medida e periodo de
amostragem. Além disso, outra estratégia analisada foi a préditiva baseada na matriz dindmica
DMC, ajustando-se os pardmetros de projeto desse controlador pelas metodologias de
planejamento fatorial completo ¢ analise de superficie de resposta, considerando-se como fungdo
objetivo de estabilidade os desvias_ absolutos com relagdio ao “set-point”. Ainda com relagdo a

estratégia DMC, fez-se a otimizag8o das condiges operacionais simultineamente, considerando-

se o sistema em matha fechada.
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CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Ness#e capitulo é apresentada wma revisdo de literatura, onde foram condensadas
informagdes rezlativas ao desenvolvimento historico do controle de processos, & consideragdes
sobre o procez.sso de produgdo de antibioticos com énfase ao de peniciling, & dindmica de
processos micca-obiologicos, as estratégias de otimizagdo e controle de sistemas biotecnologicos,
e a comirole  regulatirio de bioprocessos. Com base nestas informagdes, definiu-se as
metodologias  a serem empregadas no inuito de realizar os objetivos propostos, os quais

Jormam os ccagitulos subsequentes,

2.1 Desenvolvimento Historico do Controle de Processos (LUYBEN, 1990)

A maiona <dos processos quimicos funcionavam manualmente até meados dos anos 40.
Apenas os mais elesimentares tipos de controladores eram utilizados €, consequentemente, muitos
operadores eram n<cessarios para garantir a planta em funcionamento seguro ¢ eficaz. Além do
mais,. normalmente, grandes tanques eram empregados para agir como amortecedores entre as
varias unidades da planta, servindo a funcdo de filtrar os distirbios dindmicos ocorridos.

Com o cresscimento dos custos de mio-de-obra € equipamentos, € com O consequents
desenvolvimento e processos de alta capacidade e grande desempenho nos fins dos anos 40 ¢
inicio dos 50, torm©u-se nio econdmico o funcionamento de plantas sem instrumentos de controle
automatico. Neste estagio, esquemas de controle “feedback™ foram implementados mas com
poucas consideragles no que concerne a dindmica de processo, pois as técnicas de projeto
consistiam somerxte de aplicagdes de regras baseadas na experiéncia.

Nos anos 60, engenheiros quimicos.iniciaram a aplicagdo de analise dindmica ¢ da teoria
de controle em yorocessos quimicos. A maioria destas técnicas eram adaptadas de trabalhos nos

campos da engerrhana eiétrica e acroespacial.
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O surpreendente crescimento nos custos de energia nos anos 70 forneceram necessidades
e incentivos adicionais para a methoria de efetivos sistemas de controle. Neste sentido, deu-se o
projeto de novas unidades ¢ reavaliagfio de antigas com o intuito de reduzir o consumo de energia,
resultando na obten¢&o de plantas mais complexas com unidades mais integradas, possuindo estas
a caracteristica de serem muito interagentes e, consequentemente, de comportamento dindmico
muito complexo. Desse fato ocomreram mudangas nos estudos de controle de processos,
principalmente pelo desenvolvimento de sistemas de computagdo digital cada vez mais potentes €
¢Om menor custo.

A alta velocidade de processamento e a grande capacidade de estoque de informagdes
possuida pelos computadores digitais, fornecem uma virtual inteligéneia ilimitada, permitindo a

implementagiio de muitas técnicas de controle avangado.

2.2 Consideracdes sobre o Processo de Produciic de Antibioticos : Penicilina
(CRUEGER & CRUEGER, 1984; HERSBACH et al., 1984; LIMA et al., 1975,
SWARTZ, 1985)

A maior parte da produgiio de antibidticos € realizada por via fermentativa. Dos 6.000
antibioticos conhecidos atualmente, daqueles que apresentam aplicagfes clinicas tem-se que 91
sdo produzidos comercialmente por via fermentativa, 46 so semi-sintéticos e apenas 2 sdo por
via quimica. Os microrganismos responsaveis pela sintese dos antibidticos sfio os fungos ¢ as
bacténas.

Em termos mundiais, a produgfio de antibidticos ultrapassa 100.000 toneladas por ano ¢
as vendas em 1980 atingiram a cifra de 4,2 bilhdes de ddlares. Em termos nacionais, ndo se tem
até hoje grandes investimentos com relagfo ao desenvolvimento tecnolégico do setor, mostrando
em consequéncia disso um quadro de grande dependéncia estrangeira.

O desenvolvimento de um processo de produgio de antibidticos por via biotecnologica

pode ser resumido da seguinte forma:

- procura € isolamento de agentes produtores de antibidticos na natureza;
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- aprimoramento de microrganismos produtores através de estudos dos processos
metabolitos e técnicas de melhoramento genético, assim como melhoria nos metodos de
conservagio;

- melhoria noOs metos de cultura através de estudos das necessidades nutricionais Otimas
com relagdo as fontes de carbono, energia, oxigénio, nitrogénio e outros nutrientes secundarios,
bem como dos precursores, devido a existéncia de uma concentragiio que maximiza a produgio
do antibidtico;

- desenvolvimento do equipamento de fermentagdo, evoluindo de um processo em
culturas estacionarias para os atuais processos em batelada alimentada, possuindo estes cada vez
mais configuragdes de controle automatico nas principais variaveis do processo (temperatura, pH,
agitagdo, concentragdes de oxigénio dissolvido e substratos essenciais), aumentando assim a
performance do processo,

- melhoria na extracfio dos antibidticos através do desenvolvimento das técnicas de
retirada de solidos (filtragdo, centrifugagdo), extracdio (solvente), concentragio e purificagio
(cristalizagdo, resinas 16nicas), como também da utilizagdo de esquemas de controle automatico

nestas etapas, com © intuito de obter uma operagfo estavel e com alto desempenho.

Toda essa melhoria pode ser constatada através da producdio de penicilina obtida por
Fleming em 1928 de 2 Un/mL para as atuais 85.000 Un./mL (1595 Unidades Internacionais
equivalem a | mg de penicilina G potassica).

O processo de produglio, em termos de fluxograma, e purificacio, em termos de
diagrama, de penicilina estiio apresentados nas figuras 2.1 e 2.2, respectivamente.

A produgaio industrial de penicilina €, na sua maionia, realizada através do processo
convencional em tanques agitados e acrados operados em batelada alimentada e que, ainda hoje,
sdo estudados no sentido de obter um desempenho otimizado seja pela implementagio de
algoritmos de controle, seja pela investigag@o de niveis operacionais 6timos. Nesse sentido, tem-
se 0 escopo de estabilizar ¢ manter em patamares desejados determinadas varidveis importantes
ao bom desempenho do processo (temperatura ¢ concentragio de oxigénio dissolvido, por
exemplo), como também para se obter estratégias 0timas de operagdo, principalmente na adigfio

de substratos essenciais a produgio do antibidtico,
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Por outro lado, também existem estudos para a realizagio desse processo em reatores
ditos ndo-convencionais (bioreatores tipo torre, por exemplo), na tentativa de minimizar os
problemas causados pela acentuada viscosidade que os caldos de fermentagfo apresentam
agravado pelo comportamento reoldgico ndo Newtoniano destes. Tais inconvenientes s3o
exemplificados pelos gastos de energia na agitagfio e aeragfo dos fermentadores convencionais, e
ineficiéncias nas transferéncias de calor e massa (oxigénio principalmente). Existem também
investigagbes para a utilizagio de microrganismos na forma imobilizada, seja natural ou através
de suportes como silica, na tentativa de contornar os problemas operacionais causados pela

morfologia dos microrganismos produtores de antibioticos.

ALINENTACAC DE SUSSTRATOS
(FONTE DE CARBONO, FOMTE DE wiTrosEnto
ACIDO FEMILACEYTICO }
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Figura 2.1 - Fluxograma do processo de produgio de penicilina (CRUEGER & CRUEGER,
1984).
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Figura 2.2 - Diagrama do processo de purificagdo de penicilina (LIMA et al,, 1975),
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A penicilina € considerada um dos mais importantes compostos farmacéuticos existentes,
pois ela e seus derivados sdo antibacterianos efetivos com poucos efeitos colaterais. Logo, € de
fundamental importancia o conhecimento acerca do processo produtivo desse antibidtico em
todos os niveis, da cepa produtora e técnicas de conservagdio, passando pelas condigdes
nutricionais, influéncia de varidveis de operagdo, até as técnicas de extragio e purificagio.

Com isso, um estudo dindmico desse processo, através da modelagem matemdtica e
verificagio da sensibilidade das vanavets e pardmetros envolvidos, com uma posterior aplicagdo
de esquemas de contrdle ¢ otimizagfo para garantir uma operagfio estavel com alta performance,
¢ de fundamental valor pelo conhecimento decorrente € sua possivel aplicagdo em processos
industriais.

Quanto ac processo de produgdio de penicilina, ¢ interessante destacar algumas

caracteristicas:

- o microrganismo produtor tem sido motivo de muitos estudos quanto a melhorias em
suas propriedades para a producio de metabolitos. Isso se deve aos conhecimentos atualmente
acumulados pela genética microbiana, ¢ da evolugdo de metodologias de conservagéo
(liofilizagdo, por exemplo), pois quando em estoque o microrganismo deve ter todo o seu
metabolismo interrompido;

- as condicdes nutricionais que o caldo deve fornecer ao microrganismo para que ocorra,

da melhor maneira possivel, a biossintese do antibiotico € abordada quanto aos diversos tipos de

nutrientes:

(a) fonte de carbono e energia - a lactose € uma boa fonte devido a sua utilizagdo ,
por parte do microrganismo, ser lenta ¢ constante, 0 que maximiza a produgdo. Entretanto, a
glicose ou sacarose também podem ser utilizadas desde que em operagdes semi-continuas,
(b) fonte de nitrogénio - a mais utilizada ¢ a agua de maceragio de milho
(subproduto da industria do amido), mas existem fontes alternativas como torta de carogo de
algodio e farelo de arroz ou trigo; _
| (c) fontes de nutrientes secundarios - tem-se que fosforo, enxofre, calcio,

magnésio, entre outros, sdo adicionados na forma de sais;
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{d) precursor lateral da cadeia de penicilina - no caso da penicilina G o precursor

caracteristico € o 4cido fenilacético e seus derivados (fenilacetato de sédio, por exemplo);

- as variaveis de operagdo do processo possuem grande relevincia na estabilidade e

desempenho do mesmo. No caso da produgio de penicilina G por Penicillium chrysogerum tem-

s€:

(a) temperatura - methor valor entre 25 4 27 °C;

(b) pH - melhor valor no intervalo entre 6 e 7;

(¢) agitagdo - normalmente o valor de agitagio ¢ tal que haja homogeneizacgio do
meio bem como uma concentragio de oxigénio dissolvido acima de 30% do valor na condigiio de
saturagdio, entretanto, ndo pode assumir valores demasiadamente altos pois, nesses casos,
ocorreria a ruptura excessiva dos micélios devido a grande tensdo de cisalhamento, o que
acredita-se diminua a produgfo do processo;

{d) aeragic - geralmente € mantida em tormno de 1 vvim {volume de ar igual ao

volume de meio de fermentag#o por minuto};

- as operagles de extracdo ¢ purificagiio do antibidtico sdo executadas na seguinte

sequéncia:

{a) filtragdo - separacdo da massa celular do meio liguido, geralmente realizada
através de filtros rotativos;

(b) extrag@io por solvente - extragio da penicilina do sobrenadante através de
operagdes de equilibrio com solventes orgfnicos (acetato de butila, por exemplo) 4 valores

reduzidos de pH (entre 2,5 ¢ 3,0);

(¢) punificagdo - realizada através de tratamento com carvio ativo e cristalizacio
com o intuito de obter um produto altamente puro.

2.3 Dinamica de Processos Microbiologicos
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A modelagem de bioreatores envolve processos de transporte ¢ transformagio, e muita
aten¢io € dada para a modelagem da cinética de crescimento ¢ metabolismo de microrganismos.
E de grande importincia o conhecimento das velocidades com que as transformagdes se
desenrolam e dos fatores que nelas influem (SCRIBAN, 1985).

Um aspecto importante a ser considerado no estudo da cinética das fermentagdes reside
no fato de que as concentragdes das enzimas, catalisadores das reagles que se processam, ndo se
mantem constantes com o tempo, o que vem a complicar o exame dos problemas envolvidos. Isso
pode ser devido a varios fatores, tais como desnaturagfio desses catalisadores decorrente de
condigfes ambientais pouco favoraveis (temperatura, por exemplo), e aumento da conceniragiio
dessas enzimas como consequénecia da reprodugdo dos microrganismos responsavels pelas
transformagdes do processo {a fermentagio € autocatalitica). Outro ponto a ser citado € a
interdependéncia dos fatores que contribuem para velocidades das reagles, 0 que aumenta a
complexidade dos trabalhos experimentais e das interpretagdes tedricas correspondentes.

As biotransformagdes apenas muito raramente podem ser consideradas como reagdes
quimicas isoladas ¢ bem definidas. Via de regra a reagfio de interesse faz parte de um conjunto
pouco conhecido de transformagdes de alta complexidade, desenvolvido pela célula para manter
suas atividades vitais nas condigles em que se encontra. Deve-se também acrescentar as
limitagdes consideraveis, que ainda ocorrem atualmente, das técnicas experimentais de medida de
concentragdes seja de células, nutrientes ou produtos (AIBA et al, 1971; BAILEY & OLLIS,
1986; BORZANI etal,, 1975, SCRIBAN, 1985).

No estudo da cinética de utilizagdo de substrato, formagio de produto ¢ produgio de
biomassa em culturas celulares considera-se que, quando uma quantidade de microrganismos
vivos € adicionada a uma solugfio aquosa de nutrientes essenciais, a valores de pH e temperatura
aceitaveis, os mesmos crescem consumindo nutrientes ¢ produzindo metabélitos (BAILEY &
OLLIS, 1986; LIMA etal., 1975).

Os processos de crescimento microbiano de interesse em biotecnologia tem duas

diferentes manifestagdes de acordo com a morfologia das células envolvidas (BAILEY & OLLIS,
1986):

- organismos umcelulares gue se dividem quando crescem {caso da maioria das bactérias

e das leveduras), isto €, o crescimento esta relacionado com o nimero de células; 1
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- crescimento de fungos € actinomicetos, onde 0 niimero € comprimento dos micglios

aumentam, isto &, no crescimento ha um aumento no tamanho e densidade, mas nio

necessariamente no nAMero.

Associado a esse crescimento celular estdo outros dois processos: assimilagio de
materiais do meio de cultura e a excreglio de produtos a este meio, ambos ocorrendo devido ao
metabolismo do microrganismo em questdo, sendo a velocidade com que essas reagdes ocorrem
varidveis conforme o éstégio de crescimento do microrganismo produtor € sua concentragio no
meio. O estudo dessas velocidades e dos fatores que nelas influem, tanto qualitativamente quanto
quantitativamente, SA0 0s objetivos dos estudos cinéticos de processos bioguimicos.

Neste ponto € pertinente algumas consideragdes sobre 0 metabotismo microbiano visando

a compreensfo dos processos bioquimicos. Em termos amplos, pode-se conceituar dois tipos de
metabolismos (LIMA etal., 1975):

- metabolismo primario: onde toda a economia da célula esta voltada para a
transformagdo, o mais eficiente possivel, dos nutrientes do meio em massa viva, ndo ha
subprodugdio de outras substancias além dos produtos finais, energeficamente esgotados, dos
processos de degradagfo ¢ oxidagdo dos nutrientes, ou seja, a transformagdo eficiente dos
nuirientes consiste em sua oxidagio, visando a obtengdio de energia livre armazenavel € de
precursores, bem como 4 transformagdo destes, & custa da energia obtida, em componentes
celulares;

- metabolismo secundério: ao contrdric do metabolismo primdrio, basicamente
constituido por mecanismos bioquimicos gerais aos seres vivos e responsaveis pela produgio
eficiente da maténa viva, O metabolismo secunddrio envolve, além dos mesmos processos gerais,
outros mais restritos, que desviam a utilizag3o de nutrientes para a produgdo de metabdlitog
secundarios. Esses compostos sdo produzidos as custas dos mesmos metabolitos-chaves que, no
metabolismo primario, ddoc ongem aos precursores das macromoléculas.

Os dois processos, 1sto €, o metabolismo primario de um lado, e a produgio de

metabalitos secundarios por outro, divergem em algum ponto da sequéncia metabolica geral por
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motivos desnecessarios no metabolismo primério, razdes que foram ditadas, em algumas
espéeies, pela sobrevivéncia.

Em sintese, pode-se entender a produgio de metabolitos secundarios pelos
microrganismos como decorrente do ajuste adaptativo as condi¢des nutricionais desfavoraveis a
manutengio da vida ou para manter em funcionamento, mesmo precariamente, mecanismos
essenciais ao fornecimento de energia e a produg@o de precursores. Ou ainda, de defeitos
genéticos que se traduzem por defeitos metabolicos, sendo neste caso, o metabdlito secundério
um produto “patologico” produzido por via metabdlica que também visa manter em
funcionamento 0S mecanismos essencials cuja operagio eficiente foi perturbada pelo defeito
genético. Esses metabdlitos podem se acumular no interior das células ou no meio de cultura.

Os modelos cineticos dos processos microbioldgicos, que descrevern quantitativamente as
relagdes entre crescimento celular, formagdio de produtos, consumo de substratos ¢ as varidveis
operacionais através de equagOes de velocidade de reagbes, podem ser classificados como
estruturados, onde se considera a composi¢io da biomassa, ¢ ndo-estruturados, onde apenas as
variavels extra~celulares sdo referidas (BAILEY & OLLIS, 1986). RODRIGUES (1992) fez uma
revisdo de literatura dos modelos ndo-estruturados ¢ estruturados considerando também as
hipoteses assumidas em cada um e suas respectivas limitagdes.

Um dos primeiros modelos para o crescimento de microrganismos foi proposto por
MONOD (1949), no qual a velocidade especifica de crescimento celular € relacionada com a
concentragdio de um substrato essencial.

Cs
= YL, mme— 21
U= My K, +Cs 2.1

CONTOIS (1959) acrescentou ao modelo proposte por Monod a dependéncia da
concentracdo celular, pois segundo o autor, com o crescimento celular ocorrem limitagles &
transferéncia de massa relacionada 4 substrato e oxigénio, acarretando uma diminuig#o na
velocidade especifica de crescimento.

Cs
= Py e 22
B e Cx+ Cs @2

Dai em diante muitos estudos tem sido realizados com o objetivo de obter conhecimento
acerca do comportamento cinético dos microrganismos. LEVENSPIEL (1980) fez uma série de

consideragdes sobre o modelo de Monod adicionando um termo para relacionar a inibigSo que o
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produto do metabolismo venha a causar no crescimento do proprio microrganismo produtor,
aplicando este modelo a varios tipos de fermentadores.
ol

H= f‘lx-[ = —Cff;) (2.3)

Outros autores também apresentam trabalhos analisando o perfil cinético do processo de

producio de etanol por via fermentativa (AIBA et al, 1968, LUONG, 1985; HAN &

LEVENSPIEL, 1988), sendo este um processo muito especulado devido ao maior conhecimento

que se possui em relacgio as rotas metabolicas que ocorrem nas células produtoras, bem como das

condigdes operacionais mais simples decorrente da propria morfologia apresentada.

My = Hg. €7 Y (24)
{ Cpl
" o/ ]
T nxo-e[ ’ 2.5)
nl
Ci Cs
u=ux.(1— = ) . = (2.6)
Max CS+KM_(3;— ~! }
Clyax

Posteriormente, estudos considerando outros bioprocessos com metabdlitos secundarios
foram investigados, devido a grande importdncia social e, consequentemente, tecnologica e
econdmica que estes apresentam, como € o caso dos antibidticos.

FISHMAN & BIRYUKOV (1974) estudaram o modelo cinético da produgio de
penicilina e sua utilizagdo em procedimento de otimizagdo. GIONA et al. (1976 a-b) fizeram uma
analise cinética do processo de sintese de penicilina em fermentadores semi-continuos, estudando
neste a influéncia de condigdes operacionais, verificando que altas concentragles de glicose, e
consequentemente altas velocidades especificas de crescimento, diminuem a produtividade pois,
sob as mesmas condigdes de aeragfio, ocorre um decréscimo na concentragdio de oxigénio
dissolvido.

HEUNEN et al. (1979) aplicaram o método de balango em combinagiio com equagbes
cinéticas simples na formulacfio de um modelo ndo-estruturado para o processo em batelada
alimentada de produgfio de penicilina, utilizando o modelo de crescimento de Monod, uma

cinética de produgfio de antibiotico como fungdo do crescimento, havendo um terme de redugéo
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assumido como uma hidrolise de penicilina & 4cido penicildico com cinética de primeira ordem
em relagio a concentragio de antibidtico. Através de simulagdes, os autores observaram a
existéncia de um atraso (fase “lag”) no inicio da produgfio onde houve apenas crescimento
celular, sugerindo a chamada divis@o de fases (idiofase e trofofase) do processo, e também uma
diminui¢fo na concentragdo de antibidtico no final deste, devido a diluigio do meio decorrente do
aumento de volume e também pela propria hidrolise de penicilina. Também € constatado a
importincia do esquema de alimentagSio de substrato para a obten¢io de uma produgio
maximizada.

BAJPAI & REUSS (1980,1981) estudaram o processo de formagfio de penicilina
idealizando um modelo onde assumiram a equagio de Contois para o crescimento, pois a altas
concentragdes celulares, onde surgem diversas limitages difusionais, a equagdo de Monod pode
apresentar a constante de saturagio muito alta, € uma expressdo andloga para a influéncia de
oxigénio dissolvido no crescimento e produgdo. Quanto a produgdo de antibiotico os autores
utilizam uma cinética de inibigdo pelo substrato, sendo que para os consumos de substrato e
oxigénio uma relagdio de balango considerando crescimento, produciio e manutencdo foi
assumida.

NICOLAI et al. (1991) propuseram um modelo ndo-estruturado para o processo de
produgdo de penicilina em batelada alimentada onde, segundo os autores, algumas
inconsisténcias bioquimicas apresentadas nos modelos de HEIUNEN et al. (1979) e BAJPAI &
REUSS (1980) s@o corrigidas, principalmente quanto ao conceito de utilizagio dos metabolismos
enddgeno e de manutengio em relagdo aos nivels de concentragfio de substrato, e a relagio entre
as velocidades especificas de crescimento e produgdo. Além disso, é assumido a equaciio de
Contois para o crescimento, hidrolise de penicilina & acido penicildico através de uma cinética de
primeira ordem € inibig8o da produgfio por parte do substrato, € uma relagfo entre as velocidades
especificas de crescimento, consumo de substrato e produgéo.

Um outro aspecto tratado por varios autores (NITHILA & VIRKKUNEN, 1977,
RODRIGUES, 1992; RUGGERI et al.,1988) refere-se ac ajuste de modelos que serfio utilizados
posteriormente em estudos de modelagem, simula¢io e controle desses mesmos processos
bioquimicos.

A investigac@io de caracteristicas do processo de produgdo de antibidticos, quanto as

variaveis importantes ¢ seus respectivos valores que venham a fommecer maior desempenho e
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estabilidade, € um objeto de grande importincia. CALAM & ISMAIL (1980} investigaram alguns
fatores do processo da penicilina para posterior utilizagiio em estratégias de otimizagfo, com
énfase ao calculo da curva de crescimento através da quantidade de didxido de carbono presente
no gas de saida do fermentador, fazendo uso de um modelo baseado na idade das céjulas para
indicar a produgio do antibidtico, e o efeito da diluigiio no processo em termos de melhoria das
condigdes de transfer€ncia de oxigénio e, consequentemente, na produgio.

SUIDJIAM & METZ (1981) estudaram a influéncia da velocidade de crescimento e
tensdo de cisalhamento sobre a morfologia do Penicillium chrysogenum, concluindo a nfo
influéncia do pH e da pressdio parcial de oxigénio na morfologia, proporcionalidade entre
comprimento efetivo das hifas e velocidade de crescimento, ¢ a influéncia da tensio de
cisalhamento na morfologia de uma maneira inversamente proporcional, considerando-se
velocidade de agitag@o e comprimento das hifas.

HEGEWALD et al. (1981) wverificaram a baixa estabilidade conectada a alta
produtividade no processo de producio de penicilina, decorrente de peculiaridades inerentes ao
sistema ¢ ndo de perturbagdes externas. Segundo os autores, um actmulo na quantidade de
sacarose durante 0 processo acarreta um maior crescimento €, consequentemente, maior demanda
de oxigénio e uma menor producdo. Uma diminuicio na velocidade de transferéncia de oxigénio,
através de perturbagdes no valor do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio,
compromete a producio do processo, sendo este comprometimento varidvel conforme a
intensidade e o periodo do distirbio ocorrido. Por fim, 0 aumento da quantidade de sacarose no
infcio do processo aumenta a produciio até um certo ponto, onde ocorre uma diminui¢fo brutal no
valor da concentracio do antibidtico.

SMITH et al. (1990) verificaram o efeito da agitagdo na morfologia e produgio de
penicilina, concluindo que uma maior velocidade de rotagdo promove uma maior quebra das
hifas, diminuindo a produtividade do sistema. Neste mesmo trabalho, foram estudados ainda
critérios de ampliagdo de escala, para relacionar a inflluéncia de condigBes operacionais em
diferentes tamanhos de fermentadores.

YAMANE & SHIMIZU (1984) discutiram muitos aspectos importantes da técnica em
batelada alimentada aplicada & processos biotecnoldgicos, ressaltando o efeito da diluigBo do
meio provocada pela alimentaclio, acarretando uma diminuigdo na concentrag@o celular e,

consequentemente, na viscosidade, o que ¢ de grande utilidade pratica no caso de processos onde
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a alta viscosidade 3imita a fransferéncia de massa de maneira crucial, como no exemplo da

produgdo de penicilina, ao que se refere 4 dissolugdio de oxigénio no meio de cultura.

2.4 Estratégzias de Otimizacio e Controle de Processos Biotecnologicos

Processos  microbiologicos sdo regulados pelas atividades bioquimicas dos
MiCrorganismos € pelaS condigdes do meio. Esses dois tipos de fatores interagem, entretanto, em
tecnologia de ferrmentagdo, ¢ somente as condigbes ambientais podem ser controladas
diretamente. As variaveis como pH, pressdio parcial de oxigénio e concentragdio de nutrientes
criam um ambiente que influencia a atividade metabélica da célula. O objetivo do controle de
processos, portanto,, € criar um ambiente bastante favorével para a cultura, para que esta venha a
maximizar sua ativicdade metabélica (BAILEY & OLLIS, 1986).

Parametros de controle podem ser agrupados em duas grandes categorias: pardmetros
fisicos (como temperatura, pressdo, vazdes de gas e alimentagio de substrato) e quimicos (como
pH e oxigénio dissolvido). Os parametros fisicos s&o independentes da atividade celular, enquanto
que Os pardmetros quimicos refletem a atividade enzimatica, induzindo o aparecimento ou
desaparecimento de compostos como, por exemplo, massa celular, substratos, metabélitos
(ONKEN & WEILAND, 1985).

Da mesma forma que em processos quimicos, o controle de processos fermentativos pode
ser realizado de dois modos inteiramente distintos: convencional e avangado. Com os métodos de
controle convencionais somente as varidveis que podem ser monitoradas diretamente sdo
controladas. Usualmente os valores de “set-point” s#o mantidos constantes durante o processo,
independente do estado fisiologico da cultura, que muda durante o desenvolver da fermentaggo.
Esses equipamentos de controle sdo na sua maioria do tipo “feedback”, bem conhecidos do
controle de plantas quimicas.

Em conitraste a estas técnicas classicas, o controle avangado oferece possibilidades
adicionais ¢ mais vantajosas, a0 mesmo tempo que mantém varidveis individuais a valores
constantes pré-estabelecidos. Para este Gltimo propdsito, um computador possui a vantagem de
poder implementar algoritmos de controle altamente sofisticados, adaptados especificamente para

o comportamento da resposta do sistema. Outra grande aplicac8o consiste da implementagio de
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técnicas de otimiza¢Ao do processo tendo o auxilio do computador para realizar, com os dados do
processo ¢ as condigdes do mercado em termos de custos, calculos de maximizacfio de lucros e
efetuar mudangas no “set-point” do processo, chamado controle supervisorio
(STEPHANOPOULOS, 1984).

Processos bioquimicos, especialmente fermentacBes, sfo geralmente muito mais
complexos que processos quimicos. Primeiro, processos bioquimicos s3o altamente sensiveis
mesmo para pequenas mudancas nas condi¢des operacionais (tais como temperatura, pH ou
concentragdo de substrato). Outro motivo € que os catalisadores bioquimicos, as chamadas
enzimas, usualmente possuem um estreito intervalo para as suas atividades otimas, ao mesmo
tempo que, sob condi¢des nfo muito longe do 6timo, podem ser desnaturadas irreverssivelmente.
Portanto, desvios das condig0es dtimas ou adequadas podem causar prejuizos para as culturas de
microrganismos, uma vez que estes constituem sistemas com muitas enzimas diferentes. Deve-se
ressaltar que a possivel adaptagio do microrganismo &s mudangas ambientais pode, no entanto,
ndo equivaler as condigdes otimas do processo (SCRIBAN, 1985).

Nos processos enzimatico ou microbiologico, o sistema reagente ¢ caracterizado por um
grande namero de parametros, a maioria deles interagindo de varios modos. Os computadores s3o
muito uteis no controle e otimizagdo de processos bioquimicos, pois podem executar varias
tarefas necessarias ao longo do desenvolvimento do processo, tais como:; aquisiio de dados,
estimaciio de pardmetros, controle, modelagem e otimizagio do processo.

Otimizac3o ¢ um termo utilizado com diferentes significados. Em engenharia quimica e
em bioengenharia, quando usado com respeito 4 processos, significa operar o processe em
condigdes otimas incluindo a pesquisa desta condi¢@io. Do ponto de vista de processos industriais,
este otimo sera obtido com informagdes econdmicas no fim de uma operagdo, embora muito
frequentemente um objetivo mais diretamente conectado com o processo seja utilizado, tal como
maxima produtividade. A selecfio de tal funcio objetivo implica num estreito relacionamento
com a lucratividade do processo. Entlo, operar um processo no ponto 6timo significa operd-lo a
um extremo da fungdo objetivo. Para este proposito, a dependéncia desta fungfio objetivo com as
variaveis do processo devem ser conhecidas. Este conhecimento pode ser obtido pelo modelo do
processo.

Desde que sistemas reais, e em particular sistemas bioquimicos, 30 extremamente

complexos, o conhecimento destes € os modelos para sua descrigio serdo sempre incompletos, ao
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mesmo tempo que €1 muitos casos ¢ desnecessario ou ndo aceitdvel utilizar modelos
complicados, pois um xnodelo mais simples ¢ suficiente (ONKEN & WEILAND, 1985).

De uma formax geral, 0s modelos matematicos podem ser classificados em dois grupos
(HIMMELBLAU & B ISCHOFF, 1968):

- deterministico - obtidos a partir de balangos fundamentais de massa, momento e energia,
sendo que cada pardmyetro representa de fato a varidvel do processo;

- probabilistico - obtidos através de tratamentos estatisticos a dados experimentais.

Os modelos yprobabiliticos possuem a vantagem de nfio necessitarem de uma analise
fenomenologica do  processo, tal qual realizado quando da formulagdio dos modelos
deterministicos. Entretanto, ndo possibilitam a verificagio de teorias e hipoteses fisico~quimicas e
sua consequente extrapolacio, como o que ocorre nos modelos deterministicos.

Os processos fermentativos envolvem uma complexa interagio entre células ¢ seu
ambiente. O controle “feedback™ ¢ necessario pois, em processos reais, existem variagdes na
qualidade do indculo e matérias-primas bem como perturbagdes que levam & variagfes na
performance do processo.

Importantes parametros de performance incluem: concentragéio de produto, produtividade,
fatores de rendimento ¢ qualidade do produto. Em alguns processos, outros fatores também sdo
importantes: manutencdo do crescimento celular, evitar a sintese de produtos que degradam
enzimas ¢ previnir a formagdo de produtos contaminantes. Estratégias de controle sdo projetadas
para manipular o meio baseadas em vanaveis observaveis macroscopicamente ¢ nfo em
pardmetros intracelulares que diretamente afetam o metabolismo (modelos nfo-estruturados).

Projeto de controle de processos requer um bom modelo, leis de controle € uma
apropriada seleglio das estratégias de controle que manipulam as varidveis do processo para
alcangar os objetivos apropriados no tempo correto. Além disso, quando uma mudanga na ago de
controle € necessaria, ¢ importante reconhecer 0 apropriado evento no tempo para fazer a
mudang¢a. Frequentemente, este evento € dificil de detectar entre os ruidos do processo.

Uma caracteristica dos processos fermentativos € que pode haver uma sequéncia de
objetivos intermedidnios que tenham diferentes finalidades, isto €, rdpido crescimento na

formagdo de bioprodutos, limitaglio ou excesso de nutrientes, por exemplo. Encontrar estes
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objetivos demanda uma sequéncia de estratégias de controle que mudam com o tempo. Por
exemplo, alcangar uma alta concentragdio celular pode ser um objetivo inicial durante a fase de
crescimento, € entdio obter uma alta produtividade torna-se o objetivo somente durante a fase de
produgio (ONKEN & WEILAND, 1985).

Fermentacio em batelada alimentada tem sido utilizada com sucesso para superar
mecanismos regulatorios celulares, tal como repressido catabélica e indugdo pelo produto. Através
de adi¢io continua de nutrientes (como fontes de carbono, nitrogénio, enxofre, precursores, por
exemplo) para uma demanda balanceada, sua concentragiio no bioreator é mantida & valores
baixos. Enquanto projeto de estratégias de fermentagiio em fungfio das necessidades de
nitrogénio, enxoffe ¢ fosfato nfio tenham ainda recebido muita atenglio, estratégias de adicio de
fontes de carbono e precursores sdo rotinas. Suplementacfo de nutrientes ¢ necessaria em
fermentagOes para evitar valores excessivos de concentragdo celular e formecer quantidades
suficientes de substrato para ocorrer um consumo racional (YAMANE & SHIMIZU, 1984).

O controle da concentrago da fonte de carbono é extremamente importante para alcangar
0s varios objetivos do processo. O sucesso da estratégia de controle da adi¢fo da fonte de carbono
depende da vanavel de controle escolhida. Muitas dessas estratégias s3o baseadas num modeio
{geralmente empirico) que interelaciona a varidvel observavel do processo ¢ a concentragio da
fonte de carbono. Um importante conceito € combinar um controlador “feedforward™ que pode
antecipar a demanda da cultura com controle “feedback™ para comgir os desvios da trajetdria
desejada,

Estudos anteriores no controle de fermentagbes focavam na aquisigio de dados e
estratégias de controle baseadas no pH ou oxigénio dissolvido. Utilizando-se teoria de
fermentagdo em batelada alimentada, o controle das velocidades especiﬁca§ de crescimento e de
consumo de oxigénio foram implementados. A alimentagdo de glicose (ou outra fonte de
carbono) ¢ geralmente a variavel de controle que tinha relagiio com a performance. Por exemplo,
no crescimento de levedura de panificagfio, a produgfo de etanol fornece uma indicacfio de uma
mudanga no metabolismo fermentativo. Entfio, mantém-se a cultura no metabolismo respiratorio
reduzindo a vazdo de alimentagdo de glicose quando ocorre a produgiio de etanol. Isto € uma
manipulacao indireta do meio que influenciard no metabolismo celular. Entretanto, enquanto a
privacdo da fonte de carbono reduziria os niveis de etanol, nfo necessariamente eliminaria a
causa de sua produgio (O’CONNOR et al.,, 1992).

LOPCA - DPQ - FEQ - UNICAMP




Capitalo 2 - REVISAO BIBLIOGZRAFICA 91

Um dos problemas com a técnica da batelada alimentada € a necessidade do
conhecimento da demanda de nutriente. Esta demanda ¢ uma fungdo da concentragdo celular e do
fator de rendimento emitre células e nutriente. Técnicas de medidas de concentragio celular tem
atingido um progresso limitado. Para se sobrepor a este problema, varios esquemas de estimagéo
tem sido propostos, sendo a maioria destes baseados em balango material. Alguns s8o baseados
em modelos utilizando teoria de estimagfo classica, isto €, utilizagdo do filtro Kalman para
estimar a concentrag&o de células. Algumas técnicas incorporam modelos de balango matenal
com estimadores de estado (ONKEN & WEILAND, 1985).

Fermentag30o em batelada alimentada é o modo mais comum de operar fermentadores
quando o controle da. concentrago de um nutriente chave ¢ necessario. Este tipo de procedimento
se racionaliza quando tem-se a demanda do microrganismo para os nutrientes que estio sendo
alimentados. Uma aproximagfo seria seguir um esquema de alimentagfio fixo (controle em malha
aberta) projetado para antecipar as necessidades (por exemplo, vazio constante, linearmente ou
exponencialmente crescente ou decrescente). Outra aproximagdo ¢ utilizar o modelo conceitual
de crescimento balanceado para determinar a velocidade de adigiio de nutniente (O'CONNOR et
al., 1992).

As investigagdes acerca de estratégias de otimizagiio e controle em processos
biotecnologicos tern se ampliado muito nos uitimos anos, sendo bastante diverso os topicos
abordados pelos varios autores.

SIEGELL & GADEN Jr. (1962} estudaram como o nivel de oxigénio dissolvido em
sistemas de fermentagdo era afetado por. vazdo de ar de entrada, grau de agitacio e pressdo
parcial de oxigéni© nesta vazio de ar de entrada.

STANISKIS & LEVISAUSKAS (1984) mmplementaram um algoritmo de controle
adaptativo num processo semi-continuo maximizando a formagfio de produto baseado num
modelo auto-ajustado, vernficando que a principal dificuldade na realizagdo da modelagem
dindmica esta relacionada a determinagio “on-line” dos pardmetros do modelo adaptativo.

Um dos objetivos da utilizagio de computadores para processos fermentativos € encontrar
o controle otimo do processo. Entretanto, este objetivo somente ¢ realizado se for possivel
ultrapassar os seguintes problemas: caréncia de sensores adequados para as variaveis do processo,
constituigido de uum modelo biologico para o controle do processo, entendimento da dindmica do

sistema e escolha de téenicas de otunizagBo para sistemas biologicos. Em seu trabalho,
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GALLEGOS & GALLEGOS (1984) estudaram o problema da implementagio, num computador,
de leis de controle sem a medida de todas variaveis de estado de um processo de fermentagdo
continua.

STEPHANOPOULOS & SAN (1984) fizeram um resumo da identificagdo “on-line” de
bioreatores para medidas em tempo real. Esses mesmos autores, fazem uma aplica¢io numérica
desta metodologia (SAIN & STEPHANOPOULOS, 1984). Balangos elementares e macroscopicos
sdo utilizados na determinacio da velocidade de crescimento, e técnicas de estimativas das
variaveis de estado e dos pardmetros ndo conhecidos sio empregados.

A maioria dos processos de crescimento microbiano sdo ndo-lineares por natureza, sendo
este fato refletido pela ndio-linearidade de quase todos os modelos sugeridos em literatura.
Métodos para identificagdo, validagio ¢ discriminagdio de modelos tem sido desenvolvidos para
sistemas que envolvam reagdes quimicas em geral. Um método de identificagdo “feedback”,
como ¢ chamado, € 0 mais sensivel teste de modelos dindmicos ndo-lineares, sendo facilmente
implementado e extremamente perspicaz para modelos com estrutura nio-linear através da
determinacio dos pardmetros envolvidos. ONEIL & LYBERATUS (1986) aplicaram esta técnica
a processos de crescimento microbiano.

A necessidade de controle computacional em processos biotecnolégicos com a finalidade
de melhorar a qualidade do produto ou otimizar a eficiéncia da produgio estd se tornando cada
vez mais evidente. O controle computacional de varidveis tal como temperatura ou pH tem se
tornado uma rotina, mas aplicagdes de controle em tempo real para variaveis bioldgicas tal como
concentragdes de subsirato, biomassa e produto estio se desenvolvendo lentamente. Existem duas
razBes para isso: processos bioldgicos basicos, compreendidos como biotecnolégicos, e sua
dindmica estio iniciando seu entendimento, envolvendo organismos vivos com comportamento
dindmico fortemente ndo-linear e ndo-estacionario; e em segundo lugar, existe uma caréncia, na
maioria dos casos, de sensores a baixo custo capazes de efetuar medidas “on-line” de pardmetros
bioquimicos, requeridos para implementagio de estratégias de controle computacional com alta
performance.

As estratégias para controle computacional de varidveis bioldgicas tais como
concentragdes de substrato, células e produto podem ser classificados, de um modo geral, em trés

categorias:
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- aquelas que consideram modelos bioldgicos estruturados;

- aquelas que consideram modelos tipo "caixa-preta”, entretanto, devido a ndo-linearidade
¢ nio-estabilidade destes processos, ndo € possivel enfatizar qualquer propriedade de
convergéncia destes algoritmos de controle, sendo seu desempenho de dificil analise;

- aquelas baseadas num modelo matematico ndo-linear simples do processo fermentativo
¢ que nfio requer nenhuma expressdo analitica para a velocidade especifica de crescimento.
RENARD et al. (1988) desenvolveram um algoritmo de controle adaptativo utilizando este tipo

de estratégia para o processo de digestdo anaerdbica.

CHU & CONSTANTINIDES (1988) realizaram a modelagem do processo de produgio
de cefalosporina C utilizando um modelo ndo-estruturado, ¢ posteriormente aplicaram o principio
maximo de Pontryagin para predizer os perfis de pH ¢ temperaturas 6timos para a produgdo do
antibidtico, uma vez que as condigdes otimas de crescimento e produgfo dos processos
biotecnologicos de sintese de metabdlitos secundarios sdio diferentes,

GOOCHEE et al. (1989) implementaram um algoritmo DMC modificado em um sistema
bioquimico de cultivo de duas culturas competitivas.

Um modelo matematico para a operagdo em estado nio-estaciondrio de um reator de
células imobilizadas para a fermentagio de etanol, considerando simultaneamente difusio e
reago do substrato em produto bem como crescimento celular, fot proposto por NAKASAKI et
al. (1989).

No estudo de estratégias de controle 6timo de processos fermentativos, tem-se como
restrigdes; a concentragdo maxima de biomassa onde a transferéncia de oxigénio fica limitada, e o
maximo de concentragdo de substrato para evitar reagdes laterais. Devido a estas restrigdes € a
natureza singular do problema, a obteng3io de solugdes completas ¢ dificil. SAN &
STEPHANOPQOULOS (1989) utilizaram a concentragfio de substrato na vazio de alimentagio
como variavel de controle na solugdo que primeiro determina a concentragdo 6tima de substrato
no reator e, postertormente, o perfil de concentragdo 6timo na alimentagdo, no processo de
produgdo de penicilina em batelada alimentada. WU et al. (1985) realizaram um estudo analogo

para um processo que utilizava levedura de panificagio.
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CHATTAWAY & STEPHANOPOQULOS (1989) apresentam um algoritmo para detectar
o surgimento de contaminantes durante fermentagOes em batelada e batelada alimentada,
utilizando um estimador adaptativo.

Um estudo tedrico e experimental aplicado 4 utilizagdo de modernas técnicas adaptativas
no controle do processo de fermentagio alcodlica foi realizado por VIGIE et al. (1990) num
reator multi-estagios, onde o principal objetivo de controle foi a concentragio de substrato na
vazfio de saida.

BREUSEGEM & BASTIM (1990) investigaram o perfil de temperatura 6timo com o
intuito de maximizar a produgdo de biomassa final, considerando a restri¢iio de que a proporg3o
entre duas populagdes de microrganismos fosse fixa, utilizando o modelo de fermentagdo lactica.

ONEIL & LIBERATOS (1990) fizeram a identificagdio dinfmica de uma cultura de
levedura num meio limitado por glicose, utilizando trés tipos de experimentos: estado
estaciondrio, resposta dindmica frente a uma perturbagiio degrau, e identificagiio “feedback™.
THIBAULT et al. (1990) utilizaram algoritmos computacionais de redes neurais para a
modelagem dindmica de bioprocessos, aplicando o modelo dindmico neural para a predigdo de
variaveis de fermentacio, comparando este método com as técnicas mais tradicionais.

SHEPPARD & COOPER (1990) implementaram um algoritmo de controle “feedback™ a
uma cultura bacteniana. Um algoritmo de controle adaptativo foi desenvolvido por LEE et al.
(1991), considerando a concentragio de oxigénio dissolvido num bioreator, assumindo a
dindmica do eletrodo de oxigénio dissolvido com atraso, cujo modelo do sistema com dois
paridmetros variantes no tempo foram utilizados para relacionar a concentrago de oxigénio no
meio com duas variaveis manipuladas: vazdo de ar e velocidade de agitac@o. Os pardmetros desse
modelo foram estimados “on-line” usando o método recursivo baseado no critério dos minimos
quadrados. Um filtro Kalman estendido foi utilizado para remover os efeitos de residuos das
medidas de oxigénio dissolvido e entfio methorar a performance de controle.

KURTANJEK (1991) estudou um método para otimizagio multidimensional de
fermentadores em batelada alimentada utilizando a técnica de colocagio ortogonal na resolugio
das equagdes diferenciais. RENARD et al. (1991) e WILLIANS et al. (1986} utilizaram esquemas
de controle adaptativo nos processos de tratamento anaerobio de aguas residudrias e de

fermentac@o alcodlica, respectivamente.
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Modemos desenvolvimentos na eletrdnica tem permitido nfio somente o uso de
controladores PID mas também a incorporagio de uma forma de controle adaptativo. Os
controladores PID foram desenvolvidos para sistemas lineares onde mostraram excelente
desempenho. Entretanto, varios estudos tem examinado a performance de malhas de controle PID
“feedback’” para controlar fermentagdes em batelada alimentada, indicando que os pardmetros do
controlador tem de ser ajustados de acordo com mudancas na dindmica do sistema. Existe,
portanto, a necessidade de algoritmos especiais para controlar processos ndo-lineares com
pardmetros variando com o tempo.

DANTIGNY & LAKRORI (1992) atilizaram um novo controlador no qual a razio entre o
valor de “set-point” ¢ a saida opera como base para ¢ elemento nfo-linear deste algoritmo, ¢ a
poténcia desta razdo ¢ utilizada como um auto-ajuste de pardmetros.

O'CONNOR et al. (1992) estudaram uma metodologia para o projeto e estimagéo de
estratégias de controle de bioprocessos, manipulando o fornecimento de nutrientes com a
demanda, variando-0 com as condigdes metabolicas ¢ a fase da fermentagdo. Para melhorar o
desempenho de processos biotecnologicos, estratégias de controle “feedback-feedforward” com
medidas analiticas “on-ling” sdo desenvolvidas para regular determinadas variaveis afim de
maximizar os objetivos de controle, como no estudo de SAKATO & TANAKA (1992).

As estratégias de controle ditos “knowledge-based” de processos fermentativos ¢ uma
promissora area de estudo com finalidade de solucionar os problemas de controle associados com
os complexos processos bioquimicos (ALFAFARA et al, 1993; KONSTANTINOV &
YOSHIDA, 1992-a).

No projeto e operagdo de fermentadores operados em batelada alimentada inclui-se a
determinagio da estratégia de alimentacdo o6tima no sentido de maximizar a produgio
(CAZZADOR, 1988), cujo esquema de otimizacgio pode estar baseado no principio maximo de
Pontryagin (LIM et al., 1986), programagio nio-linear, € com a utilizagdo das chamadas fungdes
de penalizagio (“penalty functions™) para manipular as restrigdes fazendo uso de programagio
dinimica iterativa (LUUS, 1993).

LUONG & VOLESKY (1982) na tentativa de estimar indiretamente a concentragio de

biomassa em processos fermentativos através de sua relagdo com a geragio de calor, postulam a
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proporcionalidade entre ambos, independentemente do microrganismo, mas em fungdo do
substrato utilizado, ressaltando-se que as culturas investigadas eram bactérias.

Embora ndo aplicado a processos fermentativos, SONG et al. (1984) exploraram vdrias
caracteristicas do controlador adaptativo auto-ajustdvel. MONTAGUE et al. (1986) investigaram
a aplicagio da estimativa de estado e do controle adaptativo auto-ajustivel no processo de
produgio de penicilina em batelada alimentada. Neste, um filtro Kalman foi utilizado para
predizer a concentrag@o celular a partir da velocidade de produgéo de dioxido de carbono, sendo a
vazio de alimentag:éié de aglcar a variavel manipulada KALOGERAKIS et al. (1986)
propuseram um simples sistema de controle aplicado a um fermentador continuo com células
imobilizadas, com o intuito de aumentar a produtividade de penicilina.

JUTAN & RODRIGUEZ (1987) aplicaram os conceitos de controle paramétrico para
projetos de desacopladores e controladores em fermentador batelada, assumindo o objetivo de
estabilizar a temperatura. DOCHAIN & PAUSS (1988) estudaram a estimativa da velocidade de
crescimento “on-line” em processos fermentativos para aplicagSes em monitoramento de
sistemnas ¢ em controle automético afim de otimizar a eficiéncia da produggo.

O algoritmo de controle PID ainda € largamente utilizado indusiriaimente devido a sua
simplicidade, tendo apenas par@metros a ajustar com uma estrutura fixa, e sua habilidade em
satifazer a maior parte das necessidades de controle de processos. JUTAN (1989) apresentou um
novo algoritmo nfo-linear, denominado PKD), que mantém a simplicidade do algoritmo
tradicional, mas ¢ habil para atuar frente a perturbagles no “set-point” e na carga. LEE & SUNG
(1993) compararam dois metodos de identificag@o para calibrag@o de controladores PID.

FISCHER (1991) fez uma revisdo dos recentes desenvolvimentos na area de controle de
processos por computador, ressaltando os algoritmos avangados, tais como: controle com modelo
interno (IMC), controle com modelo preditivo (MPC) e controle adaptativo, ilustrando a evolugio
que esta tecnologia obteve passando das tradicionais estratégias para as modemas, multivaridveis
¢ baseadas em modelo. Neste tdpico, CHYLLA Jr. & CINAR (1990} estudaram a sintese de
controladores baseados em modelo, mais especificamente controle com meodelo interno (IMC),
analisando sua performance e robustez; McINTOSH et al. (1991) trabatharam com o controlador
preditivo adaptativo generalizado (GPC) verificando seu desempenho frente & perturbagdes de
grande magnitude; BEQUETTE (1991) testou uma estratégia de controle preditiva ¢ ndo-linear
(NLPCY, GUPTA (1993) investigou a aplicacio do algoritmo preditive DMC em modelos SISO e
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MIMO quanto & estabilidade e robustez; KATENDE & JUTAN (1993) desenvolveram um
controlador PIDD auto-ajustéavel.

BREUSEGEM et al. (1991) estudaram a predi¢iio “on-line” de variaveis de fermentaco
utilizando técnicas de redes neurais. Ainda com relago a utilizagdo desta metodologia, MEGAN
& COOPER (1992) aplicaram-na em controle adaptativo de processos.

No tocante aos bioprocessos, acredita-se historicamente que o aumento na produtividade
pode ser relacionado as melhorias ocorridas nas cepas produtoras e nos meios de fermentacdo.
Entretanto, beneficios botenciais s8o dedicados a aplicagio de técnicas de controle. A habilidade
de controlar bioprocessos em situagdes otimas com precisdo e de modo automatico ¢ de interesse
para as bioindistrias, desde que haja redugio nos custos € aumento da produgio, mantendo a
qualidade dos produtos. Porém, deve ser notado que o projeto de sistemas de controle de

bioreatores possui algumas dificuldades:

- caréncia de modelos matematicos precisos que descrevam o crescimento celular ¢ a
produgdio de metabolitos;

- a natureza ndo-linear ¢ dindmica desses sistemas operados em batelada e batelada
alimentada;

- caréncia de sensores confiaveis, que possam detectar variavets de estado importantes
“on-line”;

- as lentas respostas dos processos, em particular para as concentragles celulares e de
metabdlitos.

Para lidar com os dois primeiros problemas, o sistema de controle deve ser robusto para
incertezas no modelo com a habilidade de rejeitar perturbagdes. Para o terceiro problema,
sensores “on-line” efetivos sdo limitados, de modo que ha a necessidade de projetar estimadores
de estados e pardmetros baseados nas varidveis disponiveis. No quarto caso, a resposta lenta ¢é
contornada com o uso de algum tipo de controle preditivo. SHIMIZU (1993) fez um resumo
desses problemas, mostrando varias estratégias de controle eficientes com suas aplicagdes a
bioprocessos.

Sistemas de controle de processos incluem ajustes nos parfmetros do controlador de

modo a facilitar 2 operago do processo frente as alteragfes que inevitavelmente ocorrem interna
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ou externamente ao processo. Tipicamente este ajuste ¢ realizado apos o sistema de controle ser
instalado, utilizando metodologias apropriadas. Se as condigdes do processo mudam
significativamente, entdo o controlador deve ser reajustado afim de se obter controle satisfatorio.
Atualmente, existe grande interesse em sistemas de controle adaptativo que automaticamente
ajustam os pardmetros do controlador para compensar mudangas no processo € no meio.

Controle adaptativo fornece uma técnica sistematica e flexivel para lidar com incertezas,
nio-linearidades e 0 comportamento dindmico dos pardmetros do processo. Consequentemente,
sistemas de controle aﬂaptativo oferecem beneficios potenciais significativos para problemas de
processos com comportamento complexo, onde a planta € pouco entendida ou as mudangas
ocorrem de modo imprevisivel, SEBORG et al. (1986) fizeram uma pesquisa bastante
interessante € completa acerca das estratégias de controle adaptativo, descrevendo as qualidades,
limitagdes e exemplos desta moderna configuragdo.

DAQUTIDIS & KRAVARIS (1989) apresentaram uma metodologia de sintese de
controladores ditos “feedforward-state feedback™ para uma classe de sistemas SISO nfio-lineares.
YU (1989) apresentou uma técnica de projeto tima para controladores SISO multivaridvers.

O controlador PID € ainda largamente utilizado na indistria quimica devido a sua
robustez e facilidade de operagio, além de motivos historicos. Muitas metodologias de calibragio
sio recomendadas para esta classe de controladores, dentre estas as mais tradicionais sfo o
método de resposta frequencial em malha fechada proposto por ZIEGLER & NICHOLS (1942), ¢
o método da curva de reacdo do processo em matha aberta proposto por COHEN & COON
{1953). Neste sentido, CHEN (1989) também estudou um método de identificagio “on-line” ¢
calibragdo de controladores, comparando-o com outros métodos.

KRAVARIS & SOROUSH (1990) realizaram a sintese de um controlador nio-linear para
processos multivaridveis que transforma a resposta do sistema em malha fechada em linear,
considerando a entrada e saida deste. Ainda com relagfo a processos ndo-lineares, DAOUTIDIS
et al. (1990) aplicaram um tipo de controle “feedforward-feedback™ & processos MIMO cujo
comportamento dindmico € descrito por um modelo em “state-space”, assumindo um reator de
polimerizagio como exemplo. HENSON & SEBORG (1990} descreveram uma metodologia para
linearizagio de modelos tipo entrada-saida.
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MENEWATT & BALACHANDER (1991) descreveram uma estrutura de controle
alternativa para um bioreator continuo. Neste mesmo tipo de processo, HENSON & SEBORG
(1991) propuseram uma estratégia de controle com modelo intermo (IMC).

Controle preditivo ndo-linear (NLPC) ¢ uma estratégia efetiva para controlar processos
nfo-lineares com atraso na resposta. SISTU & BEQUETTE (1991) discutiram importantes
questdes desta configuracio, com énfase em reatores CSTR com uma estrutura de modelo e
parametros incertos. CHANG et al. (1992) realizaram o projeto de uma estrutura de controle
DMC, dita melhorada, para processos nao-lineares.

O controlador multivaridvel modular (MMC) representa uma metodologia de projeto
baseada na solugdo de problemas de otimizacio multi-objetivo utilizando a estratégia de
programagdo “lexicographic goal”. MEADOWCROFT et al. (1992) introduziram o conceito de
MMC, analisando suas caracteristicas estaticas, ¢ propuseram uma metodologia especifica para o
projeto desta classe de controladores em estado estacionario.

Uma das limitagOes dos sistemas baseados no conhecimento para diagnosticar e
supervisionar € a caréncia de mecanismos temporais adequados. A maioria destes sistemas s3o
projetados para operar com valores reais das varidveis do processo €, algumas vezes, com suas
derivadas. Tal capacidade, entretanto, nem sempre ¢ suficiente para identificar alguns fenémenos
dindmicos complexos, que em muitos casos apresentam uma caracteristica prépria no
comportamento do processo, expresso em formas temporais caracteristicas das varidveis
relacionadas.

Embora durante a supervisdo manual os operadores dependam fortemente dessas formas
caracteristicas como capazes de elucidar esses fendmenos, sua utilizagdo nfio € considerada
seriamente por projetistas desses sistemas de controle. KONSTANTINOV & YOSHIDA (1992-
b) propuseram uma metodologia para analise qualitativa das formas temporais de varidveis de
bioprocessos continuos, projetadas para serem embutidas em sistemas baseados em
conhecimento em tempo real.

MUSKE & RAWLINGS (1993) discutiram os conceitos de controie preditivo com
modelo linear de um modo tedrico baseados na analise de estabilidade, horizonte infinito ¢
regulador quadratico linear, considerando um modelo de planta em “state-space” para representar

sistemas mulfivaridveis estavels e instaveis.
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A maioria dos algoritmos de controle avangados no-lineares necessitam do modelo do
processo a ser controlado. Infelizmente, a maioria dos processos da indistria quimica sio nio-
lineares, ¢ os modelos fundamentais que os descrevem sdio limitados. Logo, ocorre a justificativa
da identificagdo € controle de sistemas n3o-linecares através de dados de entrada e saida
disponiveis.

HERNANDEZ & ARKUN (1993) introduziram o modelo polinomial ARMA, analisando
sua estabilidade e inversibilidade com vistas a aplicagiio em controladores preditivos nfo-lineares,
discutindo questdes de ‘implementaqéo, estimacio de estado e pardmetros.

Ultimamente tem-se o desenvolvimento de metodologias para a estimativa de variaveis
que sdo de dificil medida “on-line”™ nos processos industriais. Mesmo havendo técnicas
disponiveis, um elemento comum ¢ o uso do cophecimento do processo na forma de um modelio
do sistema. No caso de bioprocessos, embora uma ¢levada quantidade de modelos exista na
literatura, o uso destes em esquemas de estimativa em escala industrial € limitado. Varias s30 as
razbes que podem ser identificadas para justificar este baixe nivel de utilizag@io. De particular
significdncia € a incerteza que existe em quantificar a performance de sistemas ¢ os erros dos
modelos dos processos. O nivel de incerteza do modelo pré-definido, juntamente com o
conhecimento obtido durante a fermentag@io, serve para ditar a estrutura do estimador.
MASSIMO et al. (1992) consideraram varias estratégias de estimativas e contrastes e, através de
aplicagdes industriais, analisando as caracteristicas de suas performances ¢ utilidade.

KULKARNI et al. (1991) apresentaram um meétodo de projeto de controladores IMC para
sistemas SISO, aplicando-0 a um sistema de neutralizagio cyjo objetivo de controle € manter o
valor de pH do efluente a uma valor pré-determinado frente 4 perturbagdes.

JOHNSON (1993) fez uma reviso na literatura acerca da teoria do controle Gaussiano-
Linear-Quadratico (LQG) no ajuste de processos quimicos ou fisicos na industria, tendo
apresentado os inconvenientes bem como os recentes progressos desta estratégia e sua
implementac¢fio, com posterior comparagio com outras configuragdes. DEFAYE et al. (1993)
realizaram o controle de temperatura em reatores operados em batelada alimentada conforme um
algoritmo preditivo-adaptativo, de modo a contornar os problemas de instabilidade presentes
neste tipo de operagio.

O controle de reatores em batelada ¢ mais dificil de realizar do que o controle de

processos continuos, devido a ndio ocorréncia natural do estado estaciondrio. De fato, a dindmica
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de um processo em batelada ¢ essencialmente dependente do tempo. Reguladores PID, que se
ajustam bem a manter um “set-point” fixo, frequentemente falham ao controlarem processos em

batelada, onde sfio necessarios equipamentos que consigam trabalhar, sem ajuste, a diferentes

condigdes.

2.5 Consideracgdes sobre Controle Regulatéric de Bioprocessos

A figura 2.3 representa esquematicamente as diversas etapas de um processo
fermentativo. O meio de fermentagdo, convenientemente preparado para fornecer ao
microrganismo responsavel pelo processo os nutrientes de que necessita, ¢ com frequéncia
esterilizado com o objetivo de se eliminarem microrganismos contaminantes indesejaveis. No
fermentador, esse mmeio recebe o indculo, suspensdio do microrganismo capaz de garantir a
fermentacio do me1o em condigdes econdmicas. O processo de fermentagéo ¢, entdio, controlado

{temperatura, pH, agita¢fio, concentracfio de nutrientes etc) de modo a manter condighes

favoraveis a agdo do microrganismo.

Preparo do |
_ . meio ]
Preparo do indculo:
- fase de laboratério 4
_ fase indutr e
fase indutrial ] Esterilizacdo
= do meio
F 4
1
Fermentador i Controles
1 -
L Tratamentos finais:
Este;zhza;:&o x - produtos
‘ f’:r_ ] - subprodutos
- residuos

Figura 2.3 - Etapas de um processe fermentativo genérico (BORZANI et al., 1975).

LOPCA - DPQ - FEQ - UNICAMP



Capitulo 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA 32

Quando o processo € aerdbio, como no caso do processo de producdio de penicilina, ha
necessidade de fornecer ar quase sempre esterelizado ao sistema. Completada a fermentacéo, o
liquido ¢ encaminhado aos tratamentos finais, com vistas & separagio de produtos ¢ subprodutos,
¢ ao tratamento de residuos (BORZAN] et al., 1975).
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Figura 2.4 - Exemplo de um fermentador controlado por computador (ONKEN & WEILAND,
1985).
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A figura 2.4 mostra um exemplo de fermentador controlado por computador, onde
pressdo, temperatura, pH, oxigénio dissolvido, vazio de ar de entradé, composicio do ar de saida,
e formagdo de espuma so continuamentes medidos ¢ controlados, utilizando as vazdes de ar de
entrada e saida, vapor e agua fnia, dosagem de acido ¢ base, alimentagio de nutrientes, ¢ dosagem
de antiespumantes como varidvers manipuladas. O enchimento e esterilizagio do fermentador ¢
realizado com controle sequencial. O diagrama ndio é completo, pois nfo contém os
equipamentos de alarme, mas mostra as caracteristicas essenciais de um fermentador controlado
por computador numa planta de produgio (ONKEN & WEILAND, 1985).

Os seguintes pontos devem ser considerados no desenvolvimento de um controlador
(STEPHANOPOULOS, 1984):
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- a estrutura dos processos quimicos’bioquimicos tem se tornado cada vez mais
complexas, devido a melhor administragfo de energia e matérias-primas. Como consequéncia, o
projeto de sistemas de controle para plantas completas constitui agora o ponto de interesse para
engenharia, preferencialmente que projeto de controladores para simples unidades de
processamento. Alérm disso, o projeto de um sistema de controle tem se tornado intimamente
relacionado com o projeto do proprio processo;

- projetar um sistema de controle implica na identificagio dos objetivos de controle,
selegdo da variavets medidas e manipuladas apropriadas, bem como a determinagdo das mathas
conectando estas, e na investigacdo das leis de controle convenientes;

- o rapido desenvolvimento de computadores digitais tem revolucionado a pratica de
controle de processos quimicos/bioquimicos e tem permitido a implementagio industrial de

estratégias de controle avangados.

Durante sua operagio, uma planta quimica/bioquimica deve satisfazer varios requisitos
impostos pelos projetistas e por condigdes técnicas, econdmicas € sociais, na presenga de
influéncias externas vanaveis (perturbagles); entre esses requisitos tem-se seguranga,
especificagiio da produgdo, leis ambientais, restrigdes operacionais ¢ econdmicas (LUYBEN,
1990).

Todos esses requisitos ditam a necessidade do monitoramento continuo da operagac de
uma planta quimica/bioquimica e a intervengio externa (controle) para garantir a satisfagio dos
objetivos operacionais. Isto € conseguido através do arranjo racional de eguipamentos e
interveng@o no modo de operagio que juntos constituem o sistema de controle.

Existem trés classes gerais de problemas que necessitam de sistema de controle: suprimir
a influéneia de perturbagdes externas, assegurar a estabilidade de um processo quimico e otimizar
a performance deste. Além disso, pode ser citado a utilizag#io de sistemas de controle acoplados
com algorittnos de otimizagdo que tenham capacidade de gerar patamares otimos de operagio
(STEPHANOPOUL.OS, 1984).

Quanto aos aspectos de projeto de um sistema de controle de processos tem-se a
classificag@io das variaveis envolvidas (STEPHANOPQULOS, 1984):

- variaveis de entrada: denotam os efeitos dos arredores no processo
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- manipuladas: varidveis ajustadas;
- distarbios: varidveis ndo ajustadas;

- variaveis de saida: denotam os efeitos do processo nos arredores
- medidas;

- ndo medidas.

Levando-se em conta de que a configuracio de controle € a estrutura de informagdo que é
utilizada para conectar as medidas disponiveis com as varidveis manipuladas disponiveis pode-se
classificar as configuragdes de controle em (LUYBEN, 1990):

(a) classicas:

- convencional: “feedback™;

- nfo-convencional: “feedfoward”, inferencial, cascata, seletiva, “split-range”;
(b} avangadas:

- preditiva: MAC, DMC, GPC etc;

- adaptativa: MRAC, STR etc;

-robusta: IMC ete.

A fim de analisar o comportamento de um processo quimico e executar aplicagdes como
stmulagio, controle, projeto ¢ ofimizacfio, necessita-se de uma representagdo matematica dos
fenomenos fisicos e bioquimicos que ocorrem no sistema obtida através de um modelo
matematico. Consequentemente para o projeto de controladores, a modelagem nfo € um passo
trivial, pois podem surgir dificuldades como o ndio entendimento dos fendmenos que estdo
ocorrendo, falta de precisfio nos valores dos parametros envolvidos no modelo, e dificuldade de
resolugdo de modelos grandes e complexos.

Os tipos de modelos mais adequados s30 os deterministicos, isto ¢, aqueles baseados num
conjunto fundamental de quantidades dependentes, cujos valores descrevem o estado natural do
sistema, € num conjunto de equagdes resultantes da aplicagdo dos principios de conservacio
nestas quantidades (massa, energia € momento), sendo estas equagbes descritas em termos de
varidgveis que podem ser medidas € que agrupadas convenientemente formam as quantidades

fundamentais. Logo estas equacles de estado com as variaveis de estado associadas constituem o
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modelo do processo, que descrevem o comportamento dindmico ou estitico do mesmo
(HIMMELBLAU & BISCHOFF, 1968).

Estes modelos baseados em varnidveis de estado podem ser transformados em outros tipos
de modelos, os chamados modelos entrada-saida, nos quais se representam diretamente as
relagdes de causa e efeito no sistema de processamento. Neste tipo de modelos encontram-se os
modelos forgados, isto €, supdem-se que o processo se comporte de acordo com algum modelo,
dentre eles: 1° ordem, 2* ordem, ordem superior, inclusao de tempo morto, resposta inversa,
adiantamento, entre outros (LUYBEN, 1990).

O projeto efetivo de controladores depende fortemente de quio bem conhecida ¢ a
dindmica do processo a ser controlado. A confianga exagerada no modelo do processo pode
constituir em um problema no projeto de controle, pois muito frequentemente 0s processos sao
mal entendidos € seus parametros imprecisamente conhecidos. Em tais casos, esses modelos,
estruturados em principios basicos, sdo bastante inadequados para descrever as caracteristicas
dindmicas dos processos reais (SEBORG et al,, 1989), sendo necessario a constante adaptagio de
seus pardmetros para melhor descrever o processo (McGREAVY & MACIEL FILHO, 1993),

Além disso, mesmo havendo um bom modelo inicial para o processo controlado, ele pode
ndo ser suficiente para um controle efetivo durante uma longa operagio. Isto se deve basicamente
a duas razdes:  processos bioquimicos s#o geralmente nfo-lineares, apresentando um
comportamento complexo; estes mesmos processos apresentam uma estrutura nio-estaciondria,
isto ¢, suas caracteristicas mudam com o tempo independente de serem mantidas constantes as
condi¢Ges operacionais. Dai, a continua pesquisa em novas configuragdes de controle para
controlar essas dificuldades e obter, dessa forma, a controlabilidade dos mais diversos sistemas
(ONKEN & WEILAND, 1985; MINIM & MACIEL FILHO, 1996).

Outro ponto a ser considerado diz respeito a identificagiio de processos, que pode ser
utilizada para construir um modelo empirico confidvel do sisterna em questdo. De um modo
geral, esta técnica consiste em supor que o processo € descrito por uma equagio ou conjunto de
equagles especificas (algébricas e/ou diferenciais), estimando-se os valores dos pardmetros
envolvidos atraveés do ajuste, por algum critério de otimizac@io de alguma fungfio objetivo (por
exemplo, minimos quadrados), dos dados experimentais obtidos pela perturbagdo preé-
especificada do sistema. Embora limitada pela caracteristica experimental do modelo ajustado, a
identificacio de processos apresenta uma quatidade bastante flexivel, possibilitando uma analise
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segura do ajuste efetuaado dentro do intervalo considerado para o processo sem requerer elevada
compreensdo dos fendmenos envolvidos no estudo (LUYBEN, 1990).

As configuragdes de controle podem ser para processos com uma simples saida
controlada, requerendo uma simples entrada manipulada, denominado sistemas SISO. Entretanto,
08 processos quimicos usualmente possuem duas ou mais saidas controladas, requerendo duas ou
mais varidveis manipuladas, denominado sistemas MIMO. Nestes tipos de sistemas existem mais
que uma possivel configurag@o de controle a ser implementada. Assim deve ser decidido entre as
variaveis medidas e Mpuladas disponiveis, quais devem ser conectadas afim de se obter a
melhor configuragdo de controle para os objetivos pretendidos NEWELL & LEE, 1989).

Com o avango nos sistemas de computagio, o controle de processos caminha cada vez
mais para o uso de computadores na realizagfo de tarefas, tais como: aquisi¢o de dados, célculo
de variaveis manipuladas, implentagio de agdes de controle etc. Logo, esses sistemas de controle
manipulam sinais discretos no tempo € nfio mais sinais continuos, o que faz surgir outros topicos
a serem considerados como, por exemplo, a forma ¢ intensidade com que sdo feitas as amostras
dos sinais (pois o sistema fisico em si continua sendo continuo no tempo), o modo pelo qual
sinais continuos sdo reconstituidos a partir de sinais discretos (no intuito da execugdo da agdo de
controle final), bem como os modelos utilizados pelos controladores, por estes necessitarem de
tratamento matematico diferenciado devido a propria caracteristica digital apresentada. Também
muita consideragdo tem sido feita com relagfo a instrumentagdo dos sistemas bioquimicos para
implementac¢do de esquemas de controle digitais (STEPHANOPQOULOS, 1984).

Como mencionado anteriormente o controle de um processo ¢ realizado para satisfazer

trés objetivos (INEWELL & LEE, 1989):

- manter a operagao segura,
- manutengdio da operagio estavel;

- manutengdo de condigdes otimas de operagio.

O primeiro objetivo (operagio segura) ¢ geralmente satisfeito através da adi¢iio de
sistemas especificos de controle, tais como alarmes. O terceiro objetivo (operagdo Otima) €
usualmente satisfeito pela aplicagfo de métodos programados de otimizacdio “on-line” e “off-

iine”.
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Sistemas de malha de controle simples geralmente objetivam satisfazer o segundo
objetivo, que ¢ manter a operagio estivel. Neste trabatho ¢ desenvolvido uma metodologia que
utiliza informagGes dindmicas para projetar o sistema de controle considerando a malha de
controle “feedback™, podendo-se modificar o projeto resultante para produzir melhores sistemas,
tais como algoritmos avanc¢ados.

Processos bioquimicos ndo operam de modo estavel por si proprios, pelo contrério, sdo
dindmicos por natureza, operando de acordo com os balangos dindmicos de massa € energia, €
estdo sujeitos a numerésos dist(rbios. Os distirbios vem de variagdes na alimentagio, mudangas
ambientais etc.

Pode-se observar o seguinte (NEWELL & LEE, 1989):

- controle completo do processo envolvena idealmente o controle de todas vanidveis de

estado. Isto € raramente possivel pelos seguintes motivos;

- impossibilidade técnica ou econdmica de obter a medida de todas varidveis a
serem controladas,

- o grande nimero de variaveis manipuladas ou graus de liberdade;

- malhas de controle que s3o possivels podem ser impraticaveis devido as

interagdes com outras malhas;

- os graus de liberdade definem o niimero maximo de malhas de controle possiveis;
- 0s efeitos dos disturbios e das vanidveis manipuléveis no escolhidas no processo devem

ser minimizados.

Uma vez formulado os objetivos de controle tem-se uma sequéncia 16gica para projetar

um sistema de controle, a saber:

- selecionar as vartaveis controladas;
- selecionar as variaveis manipuladas para cada variavel controlada;
- verificar as interagdes entre as malhas de controle, isto €, interagdes enire as varidveis

controladas € entre estas ¢ as vanaveis manipuladas;
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- reduzir os efeitos das variaveis independentes remanescentes (distarbios ¢ varnaveis
manipulaveis ndo escolhidas},

- manter o controle de massa primeiro e depois o energético.

O esquema descrito anteriormente nfo pode ser completado em apenas uma tentativa e
usualmente varias iteragdes sdo necessarias, frequentemente envolvendo uma reestimagdo do

projeto do processo (NEWELL & LEE, 1989):

(a) Sele¢do das varidveis controladas - o nimero de variaveis de estado para qualquer
processo € usualmente grande, mesmo para um processo simples. Como discutido anteriormente,
o controle de toda variavel de estado nfo ¢ possivel e/ou necessario. Logo, a selecio das variaveis
de estado a serem controladas deve ser feita.

Qs seguintes itens devem ajudar nesta selego:

- variaveis de estado que ndo sdo auto-controladas,

- varidveis de estado que, embora auto-controladas, podem exceder restrigdes de
equipamento ou do Processo,

- variaveis de estado que, embora auto-controladas, podem interagir seriamente
com outras;

- variaveis de estado que possuam uma relagfio direta com a qualidade do produto,
ou afetem-na fortemente;

- variaveis de estado que possuam caracteristicas estaticas e dindmicas favordveis
(relagBio com a variavel manipulada).

Esta analise ¢ limitada a sistemas SISO, entretanto, controladores ndo-interagentes ou
métodos de controle multivariaveis podem ser usados para controlar processos que exibem sérias

interagdes entre variaveis.

(b) Selecdo das varidveis manipuladas - uma vez que um namero de variaveis de estado
foram escolhidas para serem controladas, € necessario selecionar o mesmo numero de varidveis
manipuladas.

O pareamento das variaveis manipuladas com as varidveis controladas foi primeiramente

discutido de uma manetra quantitativa por Bristol {BRISTOL apud NEWELL & LEE, 198%)
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utilizando o método da matriz de ganho relativo. Este método, embora util, toma-se nfio pratico
para grandes sistemas, € mais importante, apenas considera informagdes em estado estacionario.
JOHNSTON & BARTON apud NEWELL & LEE (1989) revisaram métodos alternativos e
desenvolveram um mmétodo que incorpora informagdes dindmicas. JOHNSTON et al. apud
NEWELL & LEE (1989%) também examinaram a questdo do pareamento das varidveis
manipuladas e controladas utilizando somente informagdes estruturais em oposigio aos dados
quantitativos de causa ¢ efeito.
Os seguintes itens formam a base na qual a selegio é feita:

- ag@o direta: onde ¢ possivel, escolher a variavel diretamente envolvida no
balango em consideragio, € ndo uma que age indiretamente;

- sensibilidade: o valor do ganho entre as varidveis manipulada e controlada deve
ser 130 maior quanto possivel;

- velocidade de resposta: qualquer atraso associado com a possivel variavel
manipulada deve ser a menor possivel com relagfo a constante de tempo da vaniavel de estado;

- interages com outros balangos: deve ser mimimizado;

- reciclando os distirbios: € possivel escolher uma corrente de saida que elimina
os disturbios ou uma cormente que € projetada para absorver distirbios. Correntes de entrada

efetivamente reciclam os distirbios e devem ser evitadas.

Em casos simples € possivel encontrar uma variavel independente que satisfaca todos
estes critérios, mas em geral isso ndo € possivel. A importéncia relativa de cada condigdo deve ser
considerada e o melhor compromisso selecionado como a variavel manipulada. Ainda assim,
quando o passo seguinte do exame do processo global € realizado, pode ser necessario selecionar

uma variavel menos favoravel para um particular estado, mas razoavel em termos gerais.

(¢} Interagdes entre malhas de controle - a analise das interagdes entre as malhas de

controle depende da dinamica do processo e da influéncia relativa de cada malhba.

(d) Varidveis independentes remanescentes - uma vez selecionadas as varidveis

controladas e manipuladas, as varidveis independentes remanescentes devem ser cuidadosamente
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examinadas. Se estas s30 uma possivel fonte de distitrbio, alguma agio € necesséria para reduzir o
impacto destes distirbios no sistema de controle. Isto pode ser feito de trés modos:

- modificagio no projeto ou arranjo dos equipamentos;

- instalagdo de maihas de controle;

- especificagiio de procedimentos operacionais.

Nota-se a estreita relagio existente entre o projeto e o controle de processos, sendo uma

tendéncia atual a unificagio destas atividades para a interagio dos respectivos profissionais,
promovendo assim a sintese de plantas mais racionais e, consequentemente, mais econdmicas €

seguras.

2.6 Conclusdes e Suas Relacoes Com Este Trabalho

Através desta revisdio bibliografica foi possivel delinear todas as metodologias a serem
utilizadas para, dessa forma, obter os objetivos propostos no inicio deste trabalho.

Na formulagfio de um modelo matematico que consiga reproduzir o comportamento real
do processo de produgdo de penicilina, verificou-se a maior facilidade, e consequente aplicagio,
de modelos deterministicos € ndo estruturados bascados em fatores de rendimento entre as
velocidades especificas € uma produgfio inibida por excesso de substrato. Entretanto, ndo foi
encontrado modelos que lidam com as dindmicas de crescimento celular, consumo de substrato,
produgdo do antibiodtico, demanda de oxigénio € concentracio de oxigénio dissolvido, com
estimativa do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio como fungfo de variaveis
operacionais ¢ de estado. Portanto, 0 modelo proposto neste estudo tentard reunir todas estas
caracteristicas, objetivando uma representagio do sistema o mais proximo possivel da realidade,
tomando-se os pardmetros de literatura.

Uma vez validado este modelo proposto, através da andlise dos perfis das principais
variaveis de estado, sera verificado a sensibidade entre as variaveis de estado e operacionais com
o objetivo final da implementagio de estratégias de otimizagdo e controle.

Por ser este um processo de natureza nio estacionaria € nio linear, verificou-se na
literatura uma auséncia de estudos que quantificam as interagdes entre as variaveis envolvidas em

fun¢do do tempo. Portanto, esta estimativa serd realizada utilizando-se de planejamento
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experimental através da téenica de planejamento fatorial completo, pois dessa forma, a analise
serd realizada de modo multivariavel.

Na sequéncia, sera executado a otimizagdo da fase de produgdo, utilizando-se das
varidveis operacionais que mais influem na produtividade. Neste assunto, existem alguns
trabalhos na literatiara que lidam essencialmente com a estratégia de alimentagio, utilizando
algoritmos de otimizago complexos. Logo, o procedimento de maximizagio da produgio tentara
manipular outras wvanaveis operacionais além da vaz8o de alimentagdo, considerando
impreterivelmente as %est:icﬁes fisicas do sistema no intuito de validar o resultado obtido. O
algoritmo de otimizagdo tratara este modelo ndo estacionario e nio linear com restrigdes de modo
bastante simples através do conceito de fungbes de penalizagio e do método dos Poliedros
Flexiveis.

Definido o modo de operagiio da fase de produgio sera realizado o controle da
concentragio de oxigenio dissolvido. Os trabalhos de literatura encontrados nfio utilizam um
modelo matematico com as caracteristicas do desenvolvido neste estudo. Além disso, estratégias
ndo convencionais antecipatdrias e avancadas preditivas foram pouco exploradas em sistemas
fermentativos, princCipalmente, produgo de penicilina. Portanto, sera realizado uma comparagio
entre as configuragOes PID convencional, “feedback-feedforward” e DMC, analisando-se varios
procedimentos de ajuste de pardmetros do controlador, influéncia dos tempos de amostragem e de
atraso na leitura da varidvel medida sobre o indice de performance.

Quanto ao controlador DMC especificamente, serd proposto uma metodologia sistematica
de ajuste de seus parametros, baseado nas técnicas de planejamento fatorial compieto e andlise de
superficie de respoOsta, uma vez que na literatura este ajuste se baseia principalmente em analises
qualitativas, ressaltando-se que a maioria dos trabalhos foram desenvolvidos para sistemas
continuos, nfo sendo encontrado nenhum que tratasse de sistemas batelada ou batelada
alimentada.

Desta forma, a partir dos objetivos propostos no inicio deste trabalho, tomando-se as
informagdes contidas na literatura, definiu-se maits especificamente os varios tépicos a serem

abordados e que, consequentemente, formarfio o corpo desta tese.
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CAPITULO 3

DINAMICA DO PROCESSO DE PRODUCAO DE PENICILINA

Neste capitulo realizou-se a modelagem matemdtica do processo de produgdo de
penicilina, considerando-se as fases ditas de crescimento e producdo, assumindo como
quantidades _fumdamentais crescimento celular, consumo de substrato, demanda de oxigénio,
sintese do antibiotico, volume do meio fermeniativo, e os balomcos energeéticos para os sistemas
reacional e o de refrigeragdo. s modos de operagdo foram bateladn e batelada alimentadn,
respectivamente. Ainda neste capitulo, afravés da simulacdo do modelo resolvido por
algoritmo do tipo Runge-Kutta de 4 ordem e passo variavel, fez-se wma andlise do
comportamento dindmico do processo, verificando-se a influéncia que as varidveis
consideradas operacionais (concentragdes celular inicial, de substrato inicial, de substrato na
vazdo de alimemtagdo, niveis de agitacdo e agragdo, e vazio de adigiio de nutrientes) exercem
sobre o confunto de varidveis que caracterizam o estado dindmico do sistema (concentragBes
celular, de substrato, de oxigénio dissolvido, de produto, demanda de oxigénio, coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio, viscosidade aparente, e quantidade de calor gerada
pelo sistema). Utilizou-se nesta imvestigagdo a técnica de planefamento experimental através
da metodologia de planejomento fatorial completo, estimando-se todos os efeitos principais em

Jungdio do tempo dada a natureza ndo estaciondria desse sistena.

O conhecimenic do comportamento do processo em questio ¢ de fundamental
importancia para posteriores estudos, tanto de controle quanto de otimizagfo e projeto. Logo, a
modelagem matematica através de um conjunto de equagles que consiga reproduzir os perfis das
variaveis de interesse ¢ de grande valia, uma vez que permite a realizagdo de investigagGes acerca
dos fendmenos fisicos e bioguimicos através de simulacdes , dispensando ou minimizando a

realizagdo de trabalhos experimentais.

3.1 Descricio do Processo
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O processo de produgiio de penicilina pode ser dividido em duas fases: a fase de
crescimento e a fase de produgo propriamente dita.

A fase de crescimento ¢ a fase na qual o objetivo é o aumento da massa celular para, desta
forma, obter quantidade suficiente de microrganismo de modo a tornar vidvel a fase seguinte.
Tem-se o processo operando em batelada, com uma quantidade inicial consideravel de substrato e
outros nutrientes secundarios, ¢ uma pequena quantidade inicial de microrganismos (indculo). A
fluidodindmica € a de um reator descontinuo ideal, perfeitamente agitado com densidade
constante, havendo u%na continua aerag@o do sistema As condi¢des do meio como pH,
temperatura ¢ concentragdo de oxigénio dissolvido devem ser tais 2 manter ¢ metabolismo
microbiano funcionando no ponto 6timo.

Obtido a wna massa celular desejavel, parte-se para a etapa seguinte: a fase de produgio,
onde ocorre a formagado da substancia de interesse - a penicilina.

A fase de produgdo se caracteriza por manter as condigdes operacionais da fermentagdo
tais que a penicilina comece a ser sintetizada. O processo € realizado em batelada alimentada com
relacdo ao substrato, uma vez que € de pnmordial interesse a manuteng@o de quantidades
residuais minimas desse substrato no caldo de fermentago, sendo este um fator crucial para a
produgdio do antibidtico, pois € percebido que o microrganismo comeca efetivamente a produzir
esta substincia quando se encontra em condigdes de caréncia nutricional. Também nesta etapa o
processo € aerdbio, com a fluidodindmica sendo descrita por mistura perfeita e densidade
constante, sendo as condigdes do meio relevantes & estabilizagio do metabolismo no ponto 6timo,
principalmente no tocante a concentragio de oxigénio dissolvido, pH e temperatura, além dos

nutrientes considerados secundarios € o precursor.

3.2 Desenvolvimento de Modelo Matematico

O modelo nfo-estruturado proposto ¢ baseado em consideragdes bioquimicas, com o
intuito de contribuir para o melhor entendimento do processo em questio, o que facilitard a
posterior implementagdo de algoritmos de otimizagio e controle, dado a consisténcia

fenomenologica adquirida em suas hipéteses metabolicas.
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As consideragbes assumidas para o desenvolvimento do mogielo proposto  sic
esquematizadas a seguir, para as fases de crescimento e produgio, bem como na consideracio da

quantidade de oxigénio dissolvido e temperatura, comuns 4 ambas as fases.

3.2.1 Fase de Crescimento

(a) A velocidade especifica de conversdo de substrato a biomassa é fixada como
sendo a equagdo cinética proposta por Contois (CONTOIS, 1959), pois esta se mostra mais
adequada para processos onde, com o aumento da concentragfio celular ocorrem limitagdes
difusionais com relagfo a transferéncia de massa, havendo a necessidade da variagio da constante
de saturagiio da equagdo, sendo o caso de sistema de fermentagfio com fungos tipico desta
ocorréncia (BAJPAL & REUSS, 1980);

(b) Nesta fase nfio se considera nem o conceito de metabolismo endégeno nem o
de manutengdo, pois devido ao tempo reduzido com que esta etapa ocorre € as condigdes do meio
apresentadas, ndo € verificado a necessidade de assumir estes mecanismos (RODRIGUES, 1992);

(¢) A demanda, ou velocidade de necessidade, especifica de oxigénio por parte do
microrganismo ¢ assumida como sendo proporcional & velocidade especifica de crescimento,
considerando-se um fator de rendimento entre ambas analogo aquele da conversdo de substrato 2
células, enfatizando que nesta fase ndo foi assumido a demanda de oxigénio devido aos
metabolismos endogeno e/ou manutengfio, nem devido a producio de antibiotico, justificando-se
com base nos mesmos motivos do item anterior (RODRIGUES, }992);

(d) A produgio especifica de penicilina nfo foi considerada neste ponto, pois tem-
se evidéncias que na fase de crescimento, onde a concentragio de substrato € consideravel na

maior parte do processo, a sintese do antibidtico, caso ocorra, ¢ minima (RODRIGUES, 1992).

Logo, o modelo proposto apresenta o seguinte conjunto de equagdes, entre cinéticas ¢ de
balango:

—=u.X (3.1)
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- -ox (32)
Qo, =9.X (3.3)
o= Y“ (3.5)
b= Y“ (3.6)
ox=X cs-3 g, -2 G.7)

3.2.2 Fase de Producio

(a) A velocidade especifica de conversdo de substrato a biomassa também ¢
fixada como sendo a equagdo proposta por Contois, principalmente por ser nesta etapa do
processo que ocorre a maior influéncia da concentragio celular, causando as limitagBes
difusionais citadas, dado o maior tempo de duracdo (BAJPAI & REUSS, 1980);

(b) Exuste uma gradativa transigdo entre os metabolismos de manutengfio e
endogeno como fungdo da concentragio de substrato, sendo que para concentragdes desse
substrato tendendo a zero o metabolismo enddgeno ¢ requerido, e para altos valores de
concentracdo o metabolismo requerido € o de manutenciio. Além disso, € possivel ajustar a fraco
endogena para certos valores de concentragdo usando, tio poucos quanto possivels, parimetros
adicionais, afim de evitar complicagdes desnecessarias no estudo de estimagdo de pardmetros
(NICOLAI et al., 1991),

(c) A demanda especifica de oxigénio, nesta etapa, continua sendo considerada
como proporcional ao crescimento, mas também considera-se a proporcionalidade entre esta

demanda e o consumo de substrato devido aos metabolismos endégeno e/ou manutengio bem
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como devido a sintese do antibiotico, assumindo novamente os fatores de rendimento entre massa
celular, oxigénio e substrato assimilados;

(d) Evidéncias bioquimicas sugerem que a biossintese de penicilina pode estar
sujeita a repressdo por glicose. Embora o mecanismo exato, isto €, represséo ou inibigfio, ndo seja
conhecido ainda, foi escolhida o modelo cuja velocidade especifica de produgfo apresenta uma
cinética de inibicdo pelo substrato. Além disso, foi considerado no modelo a hidrolise de
penicilina a acido peniciléico conforme uma cinética de pnmeira ordem com relag#o a penicilina
(NICOLAI et al., 1991),

Logo, o modelo proposto apresenta o seguinte conjunto de equagdes, entre cindticas e de

balango:

dX
—— = e X 3
dt u (3.8)
ds
Gt =-g. X+FS; (3.9
dP R
— =1,X — Kh.P
=" (3.10)
dv
= F
m (3.1D)
Qo, =0.X (3.12)
W T K . Cx +Cs (-13)
Fp.n
B= g — Y59 Fm Ms+ (3.14)
Yp‘]s
0=EﬂSE_+Ms.{I~Fm}+7z.{1-Fp} (3.15)
XS P/S
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Mogpsr YX,S.{MS. {1 - Fm} + :rc.{l; FPH

P/5

b= (3.16)
YX:'O
Cs
= Ly, o (3.17)
Kp+Cs+ —i_
i
(=)
Fm=¢™ (3.18)
&
Fp=e (3.19)
X S Qo
Cx=— (Cs=— = :
X v s v do, v (3.20)

Os valores dos pardmetros envolvidos nestas equagdes séo resumidos no quadro (3.1).

3.2.3 Fatores Comuns 3s Duas Fases

Além das equagdes mostradas antertormente, particulares de cada fase, tem-se duas
consideragdes que sdo comuns a ambas as fases: o perfil de concentragfio de oxigénio dissolvido e

o perfil de temperatura.

3.2.3.1 Concentraciio de Oxigénio Dissolvido

Quanto ao perfil de oxigénio dissolvido no meio de fermentagao, este € obtido fazendo-se
um balango de oxigénio, considerando-se o mesmo consumido devido a demanda metabdlica por
parte do microrganismo presente no processe € aquele dissolvido no meio, sendo este

proporcional ao gradiente de concentragdo de oxigénio na fase liquida A constante de
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proporcionalidade, o chamado coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, ¢ tido como
fun¢do da geometria do fermentador (como razio enire o tamanho das aletas e didmetros do
tanque e do impelidor, tipo de impelidor, tipo de dispersor etc), condigdes operacionais (como
velocidade de agitaG#o € vazio de ar de entrada) e das propriedades fisicas e morfoldgicas do
caldo (como viscosidade aparente e densidade), sendo o meio, no caso em questdio, de

comportamento nio Newtoniano com caracteristicas de pseudoplastico (AIBA et al., 1971).

Quadro 3.1 - Parﬁmétros envolvidos nas equagdes (3.1} & (3.20) (NICOLAI et al., 1991;
RODRIGUES, 1992).

ne=011h"

K, =0.006 g/g
1, = 0.00506 h'!
K, =0.0001 g/l
K=01gl
Kh=0.01h"
Ms =0.029 g/gh
Yx/s = 0.47 g/g
Ypis=12g/g
Yxio=172 g/g
Em=1.0 g/
E,=10gl

Logo, a equacdo de balanco toma a forma:

d{Co2 .(Coz'.\f)]
di

= -$.X +K,a.Co,".(1- Co,).V (321

sendo K, o coeficiente de tranferéncia de oxigénio, funglo da velocidade de rotagdo, vazdo de

aeraclo, fatores geométricos, ¢ propriedades fisicas.
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Ressalta-se que € usual a concentragiio de oxigénio dissolvido ser expressa em termos
relativos da concentrag@io de saturagfio (denotada pelo asterisco).

Esta equagfio € de fundamental importdncia para a aplicagio de estratégias de controle
com respeito & manutengio de quantidades pré-determinadas de oxigénio dissolvido, relativas ao
valor de satura¢do, superiores a 30%, valor considerado limite minimo para o bom andamento do
processo em termos de comportamento metabolico. Além disso, existe uma outra restri¢iio no
sentido de se evitar o excesso de agitagdo, devido a acentuada ruptura causada nos micélios, o que
acredita-se diminuir a pfoduqﬁo (SMITH et al., 1990).

O parimetro chave nos esquemas de controle € justamente o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigé€nio. Entretanto, em implementagdes praticas, o valor desse pardmetro €
estimado, seja através da medida da velocidade de respiragio, seja através de outras varigveis
observaveis fazendo uso de métodos de estimagio, como o filtro Kalman por exemplo, pois pela
propria natureza desse fator, que resume uma série de diferentes e complexos mecanismos de
transferéncia de massa afim de tornar a equag@o de balango mais simples, a sua predi¢do por
meio de correlagdes € de dificil realizagdo, principalmente quando o fluido em questdo possui
caracteristicas reologicas ndo Newtonianas {TAGUCH], 1971).

Para se ter uma idéia da dificuldade de ajuste de correlagdes que permitam a obtengdo
desse pardmetro, considera-se que, inicialmente, este seja fungio da velocidade de agitacdo,
vazdo de fluxo de ar € consequentemente, das propriedades fisicas do meio, além da geometria do
fermentador, tipo de dispersor de ar e tipo de impelidor por ora esquecidos. No caso de fluidos
ndo-Newtonianos a viscosidade aparente, uma das propriedades fisicas mais importantes, &
fungdo da morfologia do microrganismo, concentragiio celular ¢ também da velocidade de
agitagéo.

Outro ponto a ser destacado, € que a velocidade de agitagfio influencia o coeficiente via a
magnitude de poténcia aplicada, que por sua vez ¢ fungio da vazio de fluxo de ar e da
viscosidade aparente do caldo. Portanto, neta-se o grau de dificuldade que € encontrar correlagdes
precisas para a estimativa deste pardmetro dado a interagfio entre as varidveis de interesse,
principalmente considerando que esta deve ter sido ajustada a caldos de fermentagio no processo
de produgio de penicilina, nio Newtoniano por natureza, fornecendo uma estrutura néo linear as
expressdes (AIBA etal, 1971).
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Neste sentido, 0o método de estimativa do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio aqui utilizado, foi dividido em quatro etapas: determinagio da viscosidade aparente do
caldo, determinago da poténcia aplicada sem aeracdo, determinagio da poténcia aplicada com
acragio ¢, finalmente, determinagio do coeficiente de transferéncia propriamente dito.

A viscosidade aparente foi estimada com base em duas equaces. Aquela utilizada por
METZNER et al. (1961) para o cdlculo da taxa de cisathamento em tanques agitados para flwidos
com comportamento pseudoplastico (sendo X’ = 11,5}

y=K.N (3.22)

O calculo da viscosidade aparente, baseada na lei da poténcia (AIBA et al,, 1971), com o3
valores dos indices de consisténcia € comportamento ajustados por BADINO Jr. et al. (1994)
adaptada aos dados de BADINO Jr. (1991) em fungdo da concentragio celular, para caldos de
fermentagfio de penicilina pode-se ser dada por {pap em Pa.s):

Mo = Kiy®™!
K =130.Cx"% (3.23)
n = 0,39

A poténcia aplicada ac fluido de fermentagiic sem aeracdo fo1 determinada pela
metodologia proposta por METZNER et al. (1961), através da fungdo que relaciona o niimero de
Reynolds modificado (NRem) & fluudos nio Newtonianos com o numero de poténcia (NPo).
Ressalta-se que esta fungdo foi inicilalmente ajustada a fluidos Newtonianos pelo trabalho de
RUSHTON et al. (1950a-b);

-2
NRem = oL N0 (3.24)
o
Po
NFO = — o 3.25
R NEN Y (3-29)
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Neste ponto, observa-se que o tanque agitado deve possuir as relagdes geométricas fixas
por Rushton, assumindo-se um tanque analogo aquele utilizado por BADINO Jr. {1991) em
estudos de agitagdo € aeragdo em processo de produgdo de penicilina, com volume util de 20
litros e volume inicial de 12 litros (isto €, as dimensdes e caracteristicas desse tanque serdo as
utilizadas neste trabalho). O valor da densidade do caldo também foi determinado por BADINO
Jr. (1991). Logo, atraves do numero de Reynolds modificado, pela relagio proposta por Metzner
(havendo neste caso uma interpolagdo numérica), deterrnina-se o numero de poténcia, €
consequentemente, O véior da poténcia aplicada ao caldo sem aeragéio.

Na determinagfo da poténcia requerida para a agitacdo do caldo de fermentagio com
aeragfo, utilizou-se da correlagdo do tipo proposta por MICHEL & MILLER (1962) ajustada no
trabalho de BADINO Jr. (1991):

Po?.N.Di* |
(3.26)

Pg = 1909.5:*—““62“63?““"

Finalmente, a determinagiio do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio foi
feita com base na correlago proposta por ZLOKARNIK (1978), também ajustada por BADINO
Jr. (1991):

0,48

Pg

s (3.27)
Q.p(v.p-8)

v
KLaa""'— == 0907-
Q

No apéndice A estdo contidas as razdes geométricas assumidas por RUSHTON et al.
(1950 a-b), as dimensdes do tanque de fermentagdo do trabalho de BADINO Jr. (1991), ¢ a
fungdio proposta por METZNER et al. (1961), bem como o niimero de Reynolds modificado &
fluidos ndo Newtoniano em fungfo do niimere de poténcia .

3.2.3.2 Temperatura
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Qutro ponto comum as duas fases de fermentagdo é o perfil de temperatura. Sejam
simples ou complicados, quase todos o0s processos fermentativos precisam de controle de
temperatura. Para efetuar isto, a adigdo ou remogdo de calor deve ser cuidadosamente manejada.

A transferéncia de calor € normalmente simples em pequenos reatores. Porém, a medida
que os processos aumentam de escala, a remogdo de calor e o controle de temperatura tornam-se
fatores importantes de projeto. Como resultado, a necessidade de transferéncia de calor pode
gerar um aumento substancial nos custos de capital e de operagio. A seguir serdo discutidos os
balangos globais de calor gerado e a capacidade do bioreator para remover este calor. Serfio
consideradas as fermentagdes liquidas € mecanicamente agitadas.

Todos 0s processos biologicos geram calor ¢ o trocam com o ambiente. Para manter
condigdes isotérmicas € necessario que as perdas ¢ ganhos de calor estejam dinamicamente
balanceadas. A seguinte equagio apresenta uma descrigdo geral desse balanco, considerando o

processo em batelada alimentada com densidade constante:

(V9 Con kS = Qe+ Qe = Qug = Qe = Q= Qe (3.28)

Pode-se notar que o lado direito da equaciio tem que ser igual a zero para que a
temperatura da fermentagdo se mantenha constante. Qox descreve o calor associado ao
crescimeto € manutengio do organismo, assim como & formagéo do produto. Em fermentagdes
rapidas e de grande escala este termo pode tornar-se a maior fonite de calor. Qag leva em conta o
calor que ¢ adicionado ao sistema para promover mistura € transporte de massa. Os outros quatro
termos representarm perdas de calor. Qevap, Qsens ¢ Qamb sfio os de menor importancia; o
primeiro descreve as perdas de calor pela evaporagio da 4gua no gas borbulhado; o segundo
considera as mudangas de temperatura do equipamento ou, incremento de calor, devido as
correntes fluidas gue entram e saem do reator com temperaturas diferentes as da fermentacio; € o
terceiro, trocas de calor entre o fermentador e o ambiente. Finalmente, Qtro considera a influéncia
das redondezas. Normalmente leva em conta o calor ganho ¢ perdido pelos fluidos usados para o
controle de temperatura ou pelo ar que circunda o fermentador. Este € o termo que usualmente se
controla para compensar os outros tal que permita manter constante a temperatura da

fermentagio.
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O proximo ponto a ser mencionado consta da avaliagdo das fontes e das perdas de calor.
A primeira e frequeniemente mais importante fonte de calor € aquela produzida pelo proprio
microrganismo. Esta pode ser medida diretamente ou estimado por correlagdes, através da
velocidade de consumo de oxigénio em fermentagdes aerdbias, ou por balangos de energia no
organismo e suas vizinhangas, onde ¢ realizado um balango estequiométrico usando o calor de
combustiio dos substratos, células e produtos.

Considerando o primeiro método de estimativa, COONEY et al. (1968) mostraram que,
para fermentagdes _aerébias, aproximadamente 460 KJ de calor foram liberados por cada mole de
oxigénio consumido. ERICKSON et al. (1978) demonstraram teoricamente que 113 KJ séo
liberados por cada mole de elétrons que ¢ transferido de substratos para receptores de elétrons.
Como 1 mmol de oxigénio molecular pode receber 4 mmoles de elétrons, o valor teérico
concorda bem com as observagdes de Cooney. Portanto, se a velocidade de consumo de oxigénio
da fermentacdo € estimada, a velocidade de liberagio de calor associada com o metabolismo
aerdbio pode ser calculada.

Qutra das maiores fontes de calor ¢ aquela liberada na agitagio da fermentagdo, que €
estimada através do conhecimento da poténcia fornecida a um tanque sob agitagio.

Na avaliagiio das perdas de calor, tem-se aquelas devido & evaporagio, devido ao calor
sensivel ganho pelo equipamento ou pelas correntes de alimentagfio, o calor transferido entre o
equipamento ¢ o ambiente, e o calor transferido pelas vizinhangas. O calor perdido por
evaporagdo pode ser significativo, especialmente quando o ar injetado ¢ seco durante o processo
de compressio. Esta perda pode ser calculada pela mudanga de entalpia do ar ao passar através do
fermentador. Usualmente o ar se satura com Aagua, embora isto deva ser comprovado
experimentalmente. A mudanga de entalpia ¢ entfio multiplicada pela vazdio de fornecimento de
ar para determinar a perda liquida de calor por evaporag@io assim como o calor sensivel ganho
pelo gas borbulhado. Referindo-se ao calor da mudanga de entalpia, tem-se os seguintes valores
tabelados (PERRY & CHILTON, 1973):

AHvap (gua, 25 °C) = 2,405 10° J/Kg vapor
p (ar, 25 °C, 1 atm) = 1,19 Kg ar/m’ ar.

Assumindo na entrada ar seco e na saida ar saturado a 25 °C e 1 atm, através de carta
psicrométrica,

H(umidade absoluta) = 0,022 Kvapor/Kg ar.
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Logo,

Avap = AHvap.p.H = 2267 10* (I/h}m¥/s)".

Os balangos de entalpia também so usados para determinar os incrementos de calor
provocados pelas comrentes de alimentagdo a temperaturas diferentes da temperatura de
fermentagdo. Este termo € usualmente pequeno em comparagio com os outros. O calor sensivel
ganho pelo equipamento também ¢ usualmente desprezivel na fermentagdo, € portanto o
equipamento em contato com a fermentagdo, ¢ mantido a uma temperatura constante. O calor
trocado entre o caldo de fermentagfio contido no bioreator e o ambiente, pelos mecanismos de
convecglo ¢ radiagio, embora também despresiveis, podem ser quantificados através de equagdes
tipo lei de Newtonn de resfriamento. Entretanto este termo fica sem significado quando o
fermentador € encamisado ou isolado, apenas valendo quando o equipamento de transferéncia de
calor ¢, por exemplo, do tipo serpentina e as paredes do tanque ndo sdo isoladas.

O dltimo termo da equagio de balango ¢ o que geralmente € mais controlado, ou seja, a
quantidade de calor trocado com as vizinhangas. Este ¢ o termo que predominantemente
balanceia as fontes de calor ¢ permite o controle da temperatura. A magnitude da troca deve ser
cuidadosamente regulada em equipamento existente e acuradamente estimada na hora de projetar
o equipamento. A capacidade de remover calor da fermentagio deve ser maior que a capacidade
potencial das fontes de calor. Usuaimente, o controle de temperatura ¢ realizado fazendo passar
um fluido por uma camisa instalada ao redor do tanque de fermentagio.

A quantidade de calor trocado ¢ calculada por uma equagfio geral de transferéncia de
calor, de acordo com o tratamento de BAILEY & OLLIS (1986):

Q,, = UAAT 1 (3.29)

onde AT ¢ calculado como a diferenga da temperatura global media do fluido de fermentagio e a
média logaritmica da temperatura do fluido de controle.

Para troca de calor com a camisa externa assume-se que a parede do tanque se aproxima
de uma parede plana (o efeito da curvatura ¢ pequeno) e o coeficiente global de transferéncia de
calor pode ser estimado por:
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(3.30)

Métodos para o cdlculo de coeficientes de transferéncia de calor para fluxo turbulento
dentro da camisa sdo recomendados por PERRY & CHILTON (1973). Os coeficientes do lado do
tanque sio mais dificeis de estimar, principalmente quando o fluido em questio possui
propriedades reologicas ndo Newtonianas, pois o coeficiente, que ¢ fungio das propriedades
morfologicas do caldo, tem seu valor alterado quando as condigdes operacionais, como
velocidade de agitagfio, sfio vaniadas. Entretanto, PERRY & CHILTON (1973) também
apresentam métodos para a estimativa desse coeficiente.

Logo, as equagdes envolvidas neste item s@o resumidas a seguir, sendo que no célculo de
Qtro, o fluido refrigerante ¢ assumido isotérmico no interior da camisa, e Qsens faz sentido

apenas para a fase em batelada alimentada (o significado de cada varidvel e pardmetro esta

contido na nomenclatura):

dT
(VpCom) 55 = Qo * Qg = Qup = Quons = Qo

Qox = AHm'Qez
Q. = P,.0.92

(3.31)
Qe‘vap = Q;\,\(ap

Qsens = F'pc'cpe‘(T - Te)

Qn = UA(T - T)

Para a operagio isotérmica se efetuar, deve-se ter uma refrigeragdo, que neste caso ocorre
através da troca de calor pela camisa do reator, a qual circula 4gua a uma temperatura constante.
O modelo de tranferéncia de calor na camisa do fermentador ¢ esquematizado a seguir.

O calor trocado entre o fermentador e a camisa pode ser equacionado da seguinte forma:
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Que = VA(T-T) (3.32)

sendo U o coeficiente de transferéncia global de calor entre o caldo de fermentragio ¢ fluido
refrigerante, A a area de troca térmica, T e T as temperaturas do mosto e do fluido refrigerante,
respectivamente.

Fazendo-se um balango de energia na camisa, tem-se modelo de transferéncia de calor do

lado do sistema de refrigeragéio:

dT;
(Vip;Cy) Eﬁ = F;0,;Co (T, - T+ Que (3.33)

Observa-se que a variavel manipuldvel no caso de controle de temperatura pode ser tanto
o fluxo de refrigerante quanto sua temperatura de entrada na camisa.

Os valores dos parametros envolvidos nestas equacdes sdo resumidos no quadro (3.2).

Logo, através da observagdio da estrutura do modelo construido, pode-se verificar que o
objetivo pretendido foi utilizar expressdes que, mesmo tendo a sua exatiddo limitada devido ao
proprio tipo de processo, que € complexo ¢ carece de um estudo completo em todos os niveis,
contenham coeréncia fisica e bioquimica de modo a permitir uma maior compreensdo sobre esse

sistema,

3.3 Resultados da Simulacfio e Analise do Comportamento do Processo

A partir do modelo matematico desenvolvido, ¢ possivel a realizaglo de um estudo
sistematico acerca do comportamento do processo de producdo de penicilina, uma vez que
sistema proposto estd baseado em consideragdes bioguimicas de tal forma a ser ¢ mais
consistente possivel com a realidade.

Dessa forma, através de simulagles, pelo exposto anteriormente e variando-se as

condigdes operacionais, pode-se obter vanas caracteristicas ¢ sensibilidades do sistema, sendo
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isso de grande interesse para obter informagdes sobre o sisterna. Além disso, € possivel a
verificagdo das vari&veis mais importantes com 0 objetivo do controle e/ou otimizacio de outras,

tal como a produtividade ou pico de demanda de oxigénio, no caso em questdo.

Quadro 3.2 - ParAmetros envolvidos nas equagdes (3.21) 4 (3.33).

Co, = 0,23 mmol Oy1= 7,36 mg/l (SCHUMPE etal., 1978, QUICKER et al., 1981)
| ¢.X = catculada por (3.3) ou (3.12)
K'=11,5
Di=012m
g=9,81 m/s’
Cpm = Cpe = Cpj = 4180 J/Kg.°C (VOGEL, 1983)
Q{O;) = calculado por (3.3) ou(3.12)

AFim = 460 KJ/mol O, = 14,375 KJ/gO, (COONEY et al., 1968)
Pg = calculado por (3.26) com 92% eficiéncia (VOGEL, 1983)
p =pe =pj = 1000 Kg/m’

Avap = 2267 10® (J/h)Ym’/s)”

U = 80 BTUM.R.°F = 1,63 10° J/h.m’ °C (VOGEL, 1983)
A=p.0,275.0.4 = 0,346 m* (BADINO Jr., 1991)
Vi=0,346.0,02 = 6.92 1 (BADINO Jr., 1991)

Tjo = 10,0 °C
Te=30,0 °C

Neste sentido, nas figuras 3.1 e 3.2 estfio contidos os perfis dessas principais variaveis de

interesse ao processo de produgdo de penicilina, para as fases de crescimento ¢ produgio,
respectivamente.
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Figura 3.1 - Perfis das varidveis do processo na fase de crescimento. (Continua)
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Figura 3.1 - Perfis das variaveis do processo na fase de crescimento. (Continuagéo)
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Figura 3.2 - Perfis das variaveis do processo na fase de produgéo. (Continua)
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Figura 3.2 - Perfis das variaveis do processo na fase de produgio. (Continua)
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Figura 3.2 - Perfis das variaveis do processo na fase de produg#o. (Continuagio)
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Quadro 3.3 - Varidveis operacionais envolvidas na sirhulac;ﬁo do modelo.

Fase de crescimento:
tempo inicial =0 h
tempo final =24 h
passo inicial de integragéo = 0,001
| precisdo de integragdo = (0,00001
concentragdo celular inicial = 0.5 g/l

concentragdo nicial de substrato = 14.0 g/l

volume = 12 ]
concentragdo relativa inicial de oxigénio = 100%
velocidade de rotagdo = 400 rpm
vazdo de aeracdio = 7.2 V/min

Fase de producae:
tempo inicial = 0 h
tempo final = 120 h
passo inicial de integragdo = 0,001
precisdo de integragdo = 0,00001
concentragdo celular inicial = 6,0 g/l
concentragdo inicial de substrato = 0 g/
concentragdo inicial de produto = 0 Un./ml
volume inicial = 12 1
volume final =181
concentragfo relativa inicial de oxigénio = 100%
vazio de alimentagdo de substrato = 0,05 Vh
concentracdo de substrato na vazio de alimentagiio = 250,0 g
velocidade de rotagio = 400 rpm

vazio de aera¢io =72 I/min
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Estes perfis foram obtidos através de resolugio numeérica das equagdes (3.1) a (3.33),
utilizando-se de unn algoritmo baseado no método de Runge-Kutta-Gill de 4° ordem e passo
varidvel, implementado em linguagem FORTRAN num microcomputador compativel com IBM-
PC 486.

Ressalta-se que nesta etapa do trabalho considerou-se o sistema adiabatico, com o intuito
de avaliar os ganhos e perdas de calor devido aos mecanismos internos do fermentador, quais
sejam, metabolismo microbiano, devido a agitagdo, € resultante da evaporagio do meio pela
aeracdo. Logo as equa§5es (3.32) e (3.33) foram excluidas nesta etapa. Os pardmetros necessarios
a resolucdo sdo aqueles contidos nos quadros (3.1) e (3.2), e as variaveis operacionais bem como
os valores iniciais estio contidos no quadro (3.3).

Na sequéncia, comentar-se-a as caracteristicas de cada perfil especificamente,
ressaltando-se as implicagfes qualitativas e quantitativas que 0s mesmos acarretam no processo

como um todo.

3.3.1 Fase de Crescimento

Os perfis das vandveis de interesse a fase de crescimento sdo mostrados na figura 3.1,

cuja observagiio leva os seguintes comentarios:

{a) concentragio de células (Cx): observa-se a ocorréncia de um crescimento
celular continuo ¢ relativamente pronunciado, sendo este comportamento relevante para esta

etapa cujo objetivo € a obten¢o da maior quantidade de massa microbiana possivel.

(b) concentragfio de substrato (Cs): nota-se que o consumo de substrato também
se realiza de um modo continuo e relativamente pronunciado, verificando-se uma quantidade
residual no meio ao término do processo bastante reduzida (Cs menor que 0.5 g/1), o que ¢ muito
interessante pois, além da maior eficiéncia de conversdo de substrato & material celular pretendida
nesta fase, a quantidade desse nutriente na proxima etapa ¢ obrigatoriamente muito baixa para a

realizacio da sintese do antibidtico.
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(¢) demanda de oxigénio (qg,): verifica-se um consumo de oxigénio crescente ao
longo do processo devido ao aumento da concentragdo celular, ocorrendo uma estabilizagdo ao
término deste devido a redugdo ocorrida, neste ponto, na quantidade de substrato presente no
meio. Ressalta-se que a continuidade do processo por mais algum tempo acarretaria em uma
reducdo brusca do perfil de respiragiio devido ao esgotamento do substrato, o que do dngulo do
processo nido seria interessante e por conseguinte deve ser evitado. Ainda, deve-se observar a
importancia desse perfil no processo de penicilina, pois sendo este estritamente aerébio, a
possibilidade da predigio da demanda de oxigénio ¢ de suma importincia ao calculo da
quantidade de oxigénio que o equipamento deve dissolver no meio, pois uma falta deste

composto prejudicaria irreverssivelmente a produgiio na fase seguinte.

{(d) concentragfio relativa de oxigénio dissolvido (CO,): ocorre uma diminuigfo na
concentragdo relativa a concentragio de saturacdo de oxigénio dissolvido no meio devido ao
aumento na demanda de oxigénio diretamente ocasionado pelo crescimento celular €, como serd
discutido adiante, indiretamente pelo aumento da viscosidade aparente do caldo que acarreta uma
diminui¢o no coeficiente de transferéncia de oxigénio. Isto €, ocorre um aumento no consumo ¢
paralelamente uma diminui¢fo no fornecimento de oxigénio. Esta variavel torna-se, em termos de
monitoramento do processo, a principal varidvel a ser considerada, pois seu valor softe a restrigdo
de ndo ser inferior a 30%, de modo que nf#o haja prejuizos bioquimicos irreverssiveis ao

microrganismo em questdo em termos de produtividade.

(e) viscosidade aparente (Visc. Apar.). observa-se um pronunciado aumento nesta
variavel, devido ao continuo crescimento do microrganismo, que; devido a sua morfologia, torna
a viscosidade maior ¢, consequentemente, a transferéncia de oxigénio mais dificil. Neste ponto,
ressalta-se que, segundo o modelo adotado (equago 3.23), o crescimento celular torna o caldo
com uma maior viscosidade aparente, fato esse comprovado pela relag@io existente entre o indice
de consisténcia e a concentragio celular, entretanto, sem afetar o comportamento reoldgico do

meio, devido a constincia do indice de comportamento.

(f) coeficiente de transferéncia de oxigénio (K;,): verifica-se uma acentuada

diminui¢io no valor desta quantidade, o que ¢ devido ao aumento da viscosidade ditado pelo
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crescimento celular. Esta ¢ a varidvel que, em termos de engenharia, deve ser controlada de modo
efetivo, seja pelo ajuste da velocidade de agitagdo ou da vazio de aeragdo, afim de tornar o
processo suficiente em termos de oxigénio dissolvido, haja visto que deve ser mantido um

equilibrio entre a demanda ¢ o fornecimento desta substdncia, pelo microrganismo ¢

equipamento, respectivamente.

(g) quantidade de calor (Q e Qtotal). considerando-se o processo adiabatico,
verifica-se um aumenfo na quantidade de calor total liberada (sendo o sistema exotérmico),
devido ao aumento da contribuigdo do calor metabdlico liberado, sendo este crescente dado o
aumento da velocidade de respira¢io acarretada pelo crescimento celular, ocorrendo uma
estabilizagdo no término do processo no mesmo periodo em que ocorre a estabilizagio da
demanda de oxigénio, dada a exaustdo do substrato presente no meio.

Pode-se também observar que a principal fonte de calor, em termos absolutos, € aquela
devido a agitagio, embora constante, pois neste ponto a velocidade de agitag@o ndo foi variada. A
perda de calor devido a evaporagiio do meio pelo ar que flui no fermentador ¢ da mesma ordem
de grandeza do calor liberado pela oxidagio do substrato (metabolismo microbiologico), sendo
constante pela nfio variagio da vazio de aeracéo.

Ressalta-se que mesmo havendo essa mudanca na quantidade de calor liberada, esse
sistema, assim como a maioria dos processos bioquimicos, ndio possui o comportamento
energético critico, 1sto €, a ordem de grandeza do calor que deve ser trocado com o sistema de
refrigeragdo ndo possui uma magmitude tal que exya grandes dispositivos de transferéncia de
calor, entretanto, esse equipamento de controle de troca térmica e, consequentemente, de
temperatura, deve ser muito eficiente de modo a haver uma manutengdo dessa varidvel em
intervalos muito fechados (+ 0,1 °C).

Neste ponto ¢ destacada a importincia do projeto da configuragdo de controle de
temperatura, dada a necessidade de avaliagio das fontes e perdas de calor para o
dimensionamento do sistema de troca térmica (por camisa instalada ao redor do fermentador,
como no caso em questio) e das vaniaveis manipuléveis (como vazio e temperatura de entrada do

fluido refrigerante, sendo este geralmente agua fria).
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3.3.2 Fase de Producio

Os perfis das variavels de interesse a fase de produgfio sd mostrados na figura 3.2, cuja

observagdo leva aos seguintes comentanos:

(a) concentragdo das células (Cx): observa-se uma concentr¢fo celular crescente
mas, ao contrario da forma que este perfil se apresentou na fase anterior, existe a tendéncia a
estabilizagio, que ocorre de uma maneira efetiva ao longo de todo o processo e principalmente
com a aproximagdo do término deste. Resssalta-se que mesmo neste ponto estd havendo o
crescimento celular, pois sendo esta fase operada em batelada alimentada, o volume do meio de
fermentacdo ¢ variante no tempo. Do ponto de vista de engenharia isso € interessante, pois com a
estabiliza¢do do crescimento, além da manutengio da viscosidade aparente a valores pelo menos
ndo crescentes, acredita-se que haja um direcionamento, por parte do microrganismo responsavel
pelo processo, de utilizagdo do substrato adicionado para a produgdo do antibidtico, 0 que elevaa
eficiéncia de conversdo do processo de substrato assimilado a produto formado, objetivo principal

desta etapa.

{b) concentracdo de substrato (Cs): observa-se que a adi¢do do nutriente realizada
através da vazio de alimentago ¢ tal que a concentracio desta varidvel permanece 4 patamares
bastante reduzidos, o que também ¢ aconselhavel do ponto de vista de engenharia, uma vez que é
devido a esse reduzido fornecimento e, consequente baixo acimulo de nutriente, que ocorre a
estabilizac@io do crescimento, devido & manutengdo de condi¢des nutricionais muito limitadas, o
que acredita-se aumentar a produtividade do processo, ou seja, o aumento da produgdo ocorre
com a imposi¢io de condigdo de caréncia nutricional, no sentido de uma assimila¢do lenta do
substrato pelo microrgaismo. Isto ¢ pretendido com a operagio no modo de batelada alimentada,

cuja implicacio direta com o crescimento seria uma tendéncia a sua estabilizagfo.

(¢) demanda de oxigénio (g ). verifica-se uma demanda acentuada de oxigénio
no inicio do processo devido ao maior acumulo de substrato verificado neste intervalo, entretanto,
ocorre uma diminugdo progressiva dessa necessidade de oxigénio uma vez que a adigfo

controlada de substrato promove um crescimento ponderado, que por sua vez acarreta uma
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demanda também restrita de oxigénio. Iste ¢ operacionalmente interessante, uma vez que reduz a
quantidade de oxigénio que deve ser fornecida ac meio pelo sistema de aeragdio e agitagdo.
Porém, deve ser memncionado que mesmo ocorrendo uma diminuigdo nos valores de respiragio
por parte do microrganismo produtor, constata-se uma demanda de oxigénio ainda assim
consideravel comparado com a fase de crescimento (na fase de produgfio necessitou-se em média
de 7 mmol Oyhl, sendo que o pico de consumo da fase de crescimento chegou a
12 mmot Oy/h.1). Logo, o fornecimento de oxigénio mesmo nesta fase ainda ¢ um ponto de muita

atengio e preocupagdo em relagio 2 operagdo do processo.

(d) concentragdo relativa de oxigénio dissolvido (CO,); observa-se uma abrupta
diminui¢do desta variavel no inicio do processo decorrente do pico de demanda de oxigénio
ocorrido neste mesmno intervalo, entretanto, com a reducio desta demanda, ¢ verificada uma
tendéncia a estabilizaglio no valor desta concentragiio. Mais uma vez € ressaltado a importincia
que esta quantidade possul no monitoramento da operagio do processo, pois principalmente nesta

fase, seu valor possul a restrigdo citada na fase anterior (superior 4 30 % em relagfo a saturagdo).

(e) concentragiio de penicilina (Cp): verifica-se a ocorréncia de um atraso para o
inicio da produgdo do antibidtico, sendo este ponto justificavel por uma séric de motivos
desencadeados pelo actmulo inicial de substrato um pouco mais pronunciado, inibindo a
formagio de produto ao mesmo tempo que promove o crescimento. Esse fato ¢ interessante, pois
na formulag@ic do modelo, embora ndo tenha sido feita nenhuma consideragio explicita com
relagdo a este atraso inicial, as equagdes cinéticas de crescimento, consumo de substrato e
produgdo bem como as respectivas equagdes de balango reproduzem esse comportamento
ocorrido na pratica.

Esta caracteristica € justificavel pela adaptacfio por parte do microrganismo as novas
condigdes as quais 1he submetem nesta etapa, ou pela possivel divisio metabolica intrinsica entre
idiofase e trofofase, questiondvel do ponto de vista bioguimico, uma vez que esa divisio nio é
considerada inerente ao microrganismo e sim como fung@o apenas da quantidade residual de
nutriente, isto €, devido a caréncia nutricional. Entretanto, neste estudo este acimulo ocorre
devido a necessidade de um crescimento inicial do microrganismo anteceder um decaimento no

acimulo de substrato para entio iniciar a produgdo de modo efetivo, em outras palavras, para
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haver a produg@o efetiva ndio deve haver acimulo de substrato, que por sua vez apenas é
eliminado ap6s um periodo inicial de crescimento.

De qualquer forma, este fato € uma caracteristica interessante a ser considerada do ponto
de vista de engenharia, para procurar condigdes operacionais tais que haja a diminuigdo deste
intervalo para assim, maximizar a produgéo.

Apos esse periodo inicial, o perfil de concentragiio de produto € continuamente crescente
ao longo do processo, havendo, entretanto, uma tendéncia no final deste a estabilizagio, mesmo
que muito discreta, justificavel pela acentuada hidrolise de penicilina 4 4cido penicildico ocorrido
ao seu término quando a concentragdo de penicilina atinge niveis elevados, agravado pelo

aumento de volume do sistema.

(f) viscosidade aparente (Visc. Apar.): observa-se um aumento no valor desta no
inicio do processo quando acontece 0 crescimento celular em maior intensidade, sendo seguida
de uma tendéncia a estabilizagdo quando este crescimento também se reduz de magnitude. Isto se
deve ao fato da relacio direta existente entre concentragfo celular e comportamento reoldgico do
ponto de vista de indice de consisténcia. Este comportamento € interessante, pols com a
manutengfo da viscosidade, o processo de tranferéncia de oxigénio, ja dificultado pelo alto valor
da concentragdo celular e consequentemente da viscosidade aparente, € ao menos amenizado, no
sentido das dificuldades & dissolugfio do oxigénio pelo menos se estabilizar. Deve ser ressaltado
também a influéncia benéfica que o aumento do volume do meio reacional, ocasionado pela
adi¢@o suplementar de substrato, ocorrida nesta fase, exerce para conter o aumento da viscosidade

aparente do caldo.

(g) coeficiente de tranferéncia de oxigénio (Ki,): verifica-se também nesta fase
uma acentuada diminui¢fio no valor desta varidvel, agravado ao fato de seu valor inicial ser
bastante reduzido, quando comparado Aquele do inicio da fase de crescimento. Estes fatos
evidenciam a relagfio entre o valor desse coeficiente e os niveis de concentrago celular através da
viscosidade aparente. Novamente comenta-se os cuidados que a operagdo do fermentador requer
no sentido do controle dos niveis de oxigénio dissolvido através do ajuste deste coeficiente, uma
vez que nesta etapa as condigdes sdio mais severas, tanto a nivel de transferéncia fisica pelo

equipamento quanto da demanda por parte do microrganismo.

LOPCA - DPQ - FEQ - UNICAMP



apialo 3 - DINAMICA DO PROCESSO DE PRODUGAO DE PENICIELINA, T0

(h) quantidade de calor (Q e Qtotal): verifica-se a ndo variag¢do do calor perdido
devido a evaporagio do meio pela acragfio no bioreator, pois ndo houve variagiio da vaziio de
aeragdo. Entretanto, mesmo mantendo-se a velocidade de agitagiio constante, observa-se um
suave aumento no valor do calor ganho devido 3 agitagio, sendo isto justificdvel pela variagdo
ocormrida, neste periodo, na viscosidade aparente. Esta influi neste pardmetro através da poténcia
requerida a agitagdo pela relagdo entre 0 nimero de Reynolds e nimero de Poténcia, devendo ter
atingido tal magnitude de forma a deslocar a relagfo entre esses adimensionais para a regido nio
constante da curva (ver apéndice A, figura A.2), fato esse ndo ocorrido até entfio,

O calor ganho devido ao metabolismo microbiano apresentou um brusco crescimento
inicial, dado o pico de demanda de oxigénio ocorrido neste intervalo, seguido de uma
estabilizagiio ao longo do tempo, dado ao resultado dos processos de diminui¢io da demanda de
oxigénio e aumento de massa celular, que ocorrem de tal forma a anularem na média seus efeitos
globais.

Dessa forma a gquantidade de calor total apresentou, apds um brusco crescimento nicial,
um comportamento estavel ao longo de todo processo, ressaltando-se que a ordem de grandeza
das trés quantidades que nesta etapa do trabalho compdem o balango energético (assumido como
adiabatico) s3o as mesmas daquelas encontradas na fase de crescimento, sendo por conseguinte, o
processo na fase de produgo exotérmico de modo analogo, exigindo um suave, mas preciso,

sistema de controle de temperatura.

3.4 Ansilise de Sensibilidade das Variaveis do Processo através de Planejamento

Fatorial

Um dos problemas mais comuns em estudos de sistemas ¢ a determinagio da influéncia
de uma ou mais variaveis sobre uma outra variavel de interesse, em outras palavras, tem-se um
certo numero de fatores atuando sobre o sistema em estudo, produzindo um certo numero de
respostas. O sistema € considerado como uma fungdo desconhecida cuja atuaglio sobre as
varidveis de entrada (fatores) produz como saida as varidveis observadas. E importante notar que

os fatores, isto €, as varidveis controladas, tanto podem ser qualitativas como quantitativas ¢,
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dependendo do problema, pode haver mais de uma resposta de interesse, que por sua vez também
podem ser tanto quanctitativas como qualitativas.

Tendo definiclo os fatores e respostas de interesse para o sistema a ser investigado, deve-
se definir claramente o objetivo do estudo (seja ele experimental ou através de simulagdes do
modelo), porque isso determinara que tipo de planejamento deve ser utilizado.

Neste ponto tem-s¢ um tipo particular de planejamento experimental, o planejamento
fatorial de dois niveis. Planejamentos deste tipo sdo de grande utilidade em investigagOes
preliminares, quando se deseja saber se determinados fatores tem ou ndo influéncia sobre a
resposta, € ndo se esta preocupado ainda com uma descrigdo muito rigorosa dessa mnfluéncia.

O método de planejamento fatorial consiste em selecionar um nimero fixo de niveis e
entdo executar experimentos com todas as possiveis combinagdes destes. Geralmente faz-se um
planejamento fatorial com 2 niveis (nivel -1 e nivel +1) em relagio a um estado padréio (nivel 0
ou ponto central) para cada variavel. Assim, para “n” varidveis envolvidas no estudo, o nimero de
experimentos que devem ser tealizados para investigar todas as combinages possiveis € igual a
2",

Com o intuito de estimar o erro experimental associado aos ensaios, sdo realizados trés
ensaios nas condi¢3es correspondentes as intermedidrias entre os dois niveis atribuidos a cada
variavel (nivel 0), entretanto, em estudos que envolvem a utilizagdo apenas de modelos e técnicas
de simulaciio matematica, € nfio experimentos, nio ¢ possivel a estimativa desse erro.

Com os resultados obtidos do planejamento fatorial € possivel calcular os efeitos
principais ¢ de interagiio das variaveis de interesse (fatores) sobre as respostas, determinando
assim quais sdo os efeitos mais significativos € o seus respectivos modos de influenciar as
respostas (RODRIGUES, 1993).

Dessa forma, realizou-se uma analise de sensibilidade de variaveis do processo de
produgiio de penicilina para as fases de crescimento ¢ produgdo, utilizando-se a metodologia de
planejamento fatorial completo, cuja descricio especifica acerca de sua sistematica e,
consequentemente, procedimento de célculo dos efeitos, sdo mostrados de uma forma muito clara
em BOX etal. (1978)e BARROS NETO et al. (1995).

3.4.1 Fase de Crescimento
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O planejamento fatorial completo para a fase de crescimento visou a determinagdo dos
efeitos principais que as seguintes varidveis:
~ concentracdo celular inicial (Cxo)
- concentragio inicial de substrato (Cso)
- velocidade de agitagio
- vazio de aeragfio
exercem sobre 0s perﬁé das variaveis:
- concentragdo celular
- concentragdo de substrato
~ demanda de oxigénio
- concentracdo relativa de oxigénio dissolvido
- viscosidade aparente
- coeficiente de transferéncia de oxigénio
- quantidade total de calor gerado.

Por apresentar uma natureza essencialmente dindmica, dado o modo de operag@o em
batelada, esses efeitos foram determinados em fungio do tempo, isto €, procedeu-se ao calculo do
perfil dos efeitos entre as varidveis citadas anteriormente ao longo do processo de crescimento.

No quadro (3.4) estdo contidos os niveis assumidos aos fatores estudados, isto €, as
variaveis cujos efeitos senam determinadas. No quadro (3.5) estd a matriz de planejamento
fatorial completo para a fase de crescimento, ressaltando-se a existéncia de 16 condigdes
diferentes de simulagtes, uma vez que foram selecionadas 4 vaniaveis cujos efeitos serdo
estimados.

Cada simulagfo foi realizada de maneira andloga aquela do item anterior, apenas
diferindo na condigdo especifica de estudo do planejamento fatorial. Os resultados obtidos, isto €,
o perfil dos efeitos das varidveis em estudo sobre as principais varidveis do processo sio

mostrados na figura 3.3.
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Quadro 3.4 - Niveis dos fatores estudados na fase de crescimento.

Variavel Nivel inferior Nivel supenor Ponto central
(-1) (+1) ©)
Cxo (g/1) 0,2 0,8 0.5
Cso (g/) 12,0 16,0 14,0
Agitagio (rpm) 300 500 400
Aeragdo (I/min) 36 10,8 7.2

Quadro 3.5 - Matriz de planejamento fatorial completo da fase de crescimento.

Ensaio Cxq Csg Agitacio Aeraciio
1 -1 -1 -1 -1
2 +1 -1 -1 -1
3 -1 +1 -1 -1
4 +1 +1 -1 -1
5 -1 -1 +1 -1
6 +1 -1 +1 -1
7 -1 +1 +1 |
8 +1 +1 +1 -1
9 -1 -1 -1 +1
16 +1 -1 -1 +1
ii -1 +1 -1 +1
12 +1 +1 -1 +1
13 -1 -1 +1 +1
14 +1 -1 +1 +1
15 -1 +1 +1 +1
16 +1 +1 +1 +1
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Figura 3.3 - Perfis dos efeitos principais do planejamento fatorial completo da fase de

crescirnento. (Continua)
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Figura 3.3 - Perfis dos efeitos principais do planejamento fatorial completo da fase de

crescimento. (Continuacéo)
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Na continuagZio serdo discutidos individualmente as caracteristicas especificas que cada
fator exerce sobre as respectivas vanaveis, fazendo-se dessa forma, uma analise da sensibilidade

que cada variavel imp»Ortante a0 processo possui em relagéo aos fatores analisados.

(a) Efeito na concentragdo celular:

- Cxo: fator muito influente, agindo de modo direto, isto €, quanto maior o
seu valor maior o valor da concentragdo celular obtida, mostrando um aumento dessa influéncia
ao longo do processo,, decaindo apenas quando Cso assume um aumento de influéncia, ponto no
qual o substrato tende a limitar o processo de crescimento;

- Cso: fator pouco influente, agindo de modo direto, apenas exercendo
uma participagdo no fim do processo, quando a concentragio de substato tende a atingir valores
criticos, pois ¢ ai que seu valor torna-se decisivo, limitando dessa forma o crescimento;

- agita¢do: ndo apresentou influéncia;

- aeragdo: nfio apresentou influéncia.

Logo, verifica-se a maior sensibilidade que a concentracdo celular sofre por parte de Cxo,
fato esse logico dentro das caracteristicas do processo. Quanto a menor, mas presente influéncia
de Cso ao final do processo, tem-se como consequéncia que a concentragdo de substrato exerce

sobre a concentrag@o celular por limitar esta neste momento , devendo portanto, também ser
considerada.

(b) Efeito nax concentragdo de substrato:

- Cxo: fator muito influente, agindo de modo inverso, isto €, quanto maior
o seu valor menor o valor da concentragfio de substrato, decaindo seu efeito no fim do processo,
quando a concentragio de substrato limita o processo;

- Cso: fator pouco influente no inicio € muito influente no final, quando ¢
o substrato o fator limitante do sistema, agindo de modo direto;

- agitagfio: ndo apresentou influéncia;
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- aeracgio: ndo apresentou influéncia,

Logo, verifica-se a considerdvel influéncia que Cxo e Cso exercem, cujos modos s3o
logicos dentro das caracteristicas do processo, sendo a primeira mais influente no inicio ¢ a
segunda no final, devido a troca de importancia dos fatores limitantes no sistema, devendo ambas

serern consideradas.
(c) Ffeito na demanda de oxigénio:

- Cxo: fator muito influente ao longo de todo processo, agindo de modo
direto e crescente na quase totalidade (que ¢ fisicamente coerente) invertendo-se ao final deste,
fato esse inconsistente mas explicado por haver neste intervalo um crescimento, mesmo que de
menor intensidade, havendo , entretanto, uma estabiliza¢do na respiragiio, o0 que levou ao calculo
do efeito ser nverso;

- Cso: fator pouco influente ao longo de todo processo, apenas tornando-se
significativo quando a influéncia de Cxo decai, pois neste ponto, 0 nivei de concentragdo de
substrato torna-o fator limitante e, consequentemente, principal influente, mas ao final deste decai
novamente. Assim existe um maximo de influéncia no intervalo em que a concentragiio de
substrato é essencial a determinagfio do valor da respiragéo;

- agitacdo: ndo apresentou influéncia;

~ aeragdo: ndo apresentou influéncia.

Logo, observa-se a maior influéncia de Cxo ao longo de todo processo, apenas surgindo a
influéncia de Cso no final deste, mas decaindo em seguida, entretanto, esse periodo € aquele que
determina o pico de respiragdo, o que leva a conclusio da necessidade de consideragio dos dois

fatores.

(d) Efeito na concentragdo relativa de oxigénio dissolvido:
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- Cxo: fator muito influente, agindo de modo inverso ¢ crescente ao longo
de quase todo processo, invertendo-se no final deste, sendo isso decorrente do que acontece com a
influéncia desse fator sobre a respiragio,

- Cso: seu perfil no inicio ¢ nulo seguido de um pico inverso na regido de
grande intensidade de respiragdo, onde a concentragiio de substrato limita o sistema em relagfo a
essa respiragio, sendo decorréncia do que ocorre no perfil da demanda de oxigénio;

- agitagd0: possui um efeito menor que os anteriores mas presente, agindo
de modo direto, possuihdo um maximo na regido onde ocorre o pico de respiragio , intervalo no
qual sua atuagfio ¢ bastante necessaria;

- acraclo: possui um perfil de efeito analogo a agitagdo, mas de menor

intensidade, o que confere ao fator anterior, dentre os dois, uma maior importincia,

Logo, verifica-se a influéncia de Cxo e Cso como decorréncia dos perfis dos efeitos na
respiragio, dado a relagdo existente entre essas duas variaveis, mas surge uma interessante e
logica influéncia da agitagiio € aeragdo, sendo o efeito da primeira dominante em detrimento ao

efeito da segunda.
(e} Lfeito nez viscosidade aparente:

- Cxo: possui um efeito muito intenso, agindo de modo direto e crescente,
havendo apenas urnn decaimento ao término do processo devido a limitacéio do crescimento que
ocorre neste ponto dado a exaust3o de substrato,

- Cso: possui um efeito nulo em quase todo o processe aparecendo apenas
no final deste, mesmo assim de modo discreto, novamente explicado pela limitagio que a
concentracido do suabstrato exerce;

- agitagio: possui um efeito menor que Cxo, agindo de modo inverso e
crescente 2o longo de todo o processo, sendo isto devido ao comportamento reologico do caldo de
fermentagdo, nio ™Newtoniano tipo pseudoplastico;

- acracdo: ndo apresentou influéncia.
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Logo, verifica-se a influéncia direta de Cxo e inversa da agitagio nesta variavel, o que estd
fisicamente coerente, sendo a primeira mais intensa. Quanto a influéncia da aeragfio, conclui-se
que o modelo ndo considerou o efeito da aeracfo na viscosidade, isto ¢, a estimativa desta esta

basecada num modelo sem aeragio,
() Efeito no coeficiente de tranferéncia de oxigénio:

) Cxo: possut efeito significativo, agindo de modo inverso e decrescente,
explicado pela propria decorréncia do comportamento em relagio & viscosidade;

- Cso0: ndio apresentou influéneia;

- agitagdio: possul um efetto muito intenso, agindo de modo direto ¢
decrescente, devido a relaglio fisica que esse fator possui quanto a transferéncia de oxigénio;

- aeragdo: possui efeito significativo, agindo de modo direto e decrescente,
devido, da mesma forma que o anterior, a relagfio fisica com a troca de oxigénio entre as fases

gasosa ¢ liquida.

Logo, verifica-se a influéncia direta da agitagfio e aeragdo, ¢ inversa de Cxo, fisicamente
coerentes, sendo a primeira a mais intensa que as demais. O fato de todos os efeitos serem
decrescentes da-se ao efeito de estabiliza¢@o que o coeficiente apresenta ao término do processo
independendo dos fatores. Dessa forma, caracteriza-se muito precisamente o sistema quanto 2
forma de escolha da variavel manipulavel, para uma futura implementacéo de configuragdo de
controle para manutengdo do nivel de oxigénio dissolvido, o que também ¢ ratificado analisando-

se os perfis dos efeitos na concentragiio relativa de oxigénio dissolvido e viscosidade aparente,

decorrentes e interrelacionados com a variavel em questio.

(g) Efeito no calor total:

- Cxo: possui efeito discreto, agindo de modo direto e crescente em quase
todo o processo, invertendo-se no final dado a relagfo direta que o calor gerado pelo metabolismo

apresenta com relagdo & respiragéo € ao calor total;
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-~ Cs0: possui efeito nulo em quase todo processo, apresentando um pico
de influéncia direta no final deste, onde a concentragio de substrato apresenta um nivel critico,
pois o efeito desse fator também esta diretamente relacionado ao calor metabdlico e, por
conseguinte, a respiragio;

- agitagfio: possui efeito muito significativo, agindo de modo direto e
constante, devido a relagio direta entre a contribui¢@io do calor liberado pela agitagio do fluido
com o valor da quantidade de calor total,

- acragdo: possui efeito significativo, agindo de modo inverso e crescente,
devido, da mesma forma que os anteriores, da relagfo, neste caso inversa, entre o valor da

quantidade de calor perdido pela evaporagio do meio com o calor total.

Logo, verifica-se o maior efeito da agitagdo e aeragdo sobre o calor total, apresentando
Cxo um efeito discreto, 0 que caracteriza o sistema como mais sensivel as mudangas nas
condigdes operacionais de agitagio e acragio em detrimento das mudangas bioquimicas, quanto a

uma possivel implementagio de configuragio de controle de temperatura.

3.4.2 Fase de Producio

O planejamento fatorial completo para a fase de producdio visou a determinag3o dos

efeitos principais que as seguintes varidveis:

- concentragio celular inicial {(Cxo)

- velocidade de agitagéo

- vazio de aeracio

- vazdo de alimentagio suplementar de substrato (F)

- concentragio de substrato nesta vazio suplementar (Sg)
exercem sobre os perfis das vanaveis:

- concentragio celular

- concentragdo de substrato

- goncentracio de produto

- demanda de oxigénio
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- concentragio relativa de oxigénio dissolvido
- viscosidade aparente

- coeficiente de transferéncia de oxigénio

- quantidade total de calor gerado.

Por também apresentar uma natureza essencialmente dinAmica, dado o modo de operagdo
em batelada alimentada, esses efeitos foram determinados em fungfo do tempo, isto ¢, procedeu-
se ao cdlculo do perfil dos efeitos entre as variaveis citadas anteriormente ao longo do processo de
crescimento. |

No quadro (3.6) estdo contidos os niveis assumidos aos fatores estudados, isto é, as
variaveis cujos efeitos seriam determinadas. No quadro (3.7) estd a matriz de planejamento
fatorial completo para a fase de crescimento, ressaltando-se a existéncia de 32 condigdes

diferentes de simulagdes, uma vez que foram selecionadas 5 variaveis a terem seus efeitos

estimados.
Quadro 3.6 - Niveis dos fatores estudados na fase de produgio.
Varidvel Nivel inferior Nivel superior Ponto central
-1 (+1) 0)
Cxo (¢/1) 40 8,0 6.0
Agitagio (rpm) 300 500 400
Aeracio (Vmin) 3.6 10,8 7.2
F({/h) 0,04 0,06 0,05
Se (g/h) 200 300 250

Cada simulago foi realizada de maneira andloga aquela do item anterior, apenas
diferindo na condigdo especifica de estudo do planejamento fatorial. Os resultados obtidos, isto €,
o perfil dos efeitos das variaveis em estudo sobre as principais varidveis do processo sdo

mostrados na figura 3.4.
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Quadro 3.7 - Matriz de planejamento fatorial completo da fase de produgéo.

Ensaio Cxo Agitagio Aeragio F Sk
1 -1 -1 -1 -1 -1
2 +1 -1 -1 -1 -1
3 -1 +1 -1 -1 -1
4 +1 +1 -1 -1 -1
5 -1 -1 +1 -1 -1
6 +1 -1 +1 -1 -1
7 -1 +1 +1 -1 -1
8 +1 +1 +1 -1 -1
9 -1 -1 -1 +1 -1
10 +1 -1 -1 +1 -1
11 -1 +1 -1 +1 -1
12 +1 +1 -1 +1 1
i3 -1 -1 +1 +1 -1
14 +1 -1 +1 +1 -1
15 -1 +1 +1 +1 -1
16 +1 +1 +1 +1 -1
17 -1 -1 -1 -1 +1
i8 +1 -1 -1 -1 +1
19 -1 +1 -1 -1 +1
20 +1 +1 -1 -1 +1
21 -1 -1 +1 -1 +1
22 +1 -1 +1 -1 +1
23 -1 +1 +1 -1 +1
24 +1 +1 +1 -1 +1
25 -1 -1 -1 +1 +1
26 +1 -1 -1 +1 +1
27 -1 +1 -1 +1 |
28 +1 +1 -1 +1 +1
29 -1 -1 +1 +1 +1
30 +1 -1 +1 +1 +1
31 -1 +1 +1 +1 +1
32 +1 +1 “1 +1 +1
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Figura 3.4 -Perfis dos efeitos principais do planejamento fatorial completo da fase de produgio. ‘

{Continua)
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Figura 3.4 - Perfis dos efeitos principais do planejamento fatorial completo da fase de produgio.
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Na continuagfo serdo discutidos individualmente as caracteristicas especificas que cada
fator exerce sobre as respectivas vanaveis, fazendo-se dessa forma, uma analise da sensibilidade

que cada varidvel importante ao processo possui em relagio aos fatores analisados.

{a) Efeito na concentragdo celular:

- Cxo: fator muito influente no inicio, agindo de modo direto mas
decrescente ao longo do processo, dado a relaglio direta que esse fator possui nesta varidvel e a
estabiliza¢do ocorrida nesta no andamento do processo;

- agitacdo: ndo apresentou nfluéneia;

- aeraglio: ndo apresentou influéneia;

- F: fator mutto influente, agindo de modo direto ¢ crescente ao longo do
processo, com uma tendéncia a estabilizagio ao seu término, dado a relagfio que a adigiio de
substrato possui com o crescimento e a estabilidade apresentada pela concentragdo celular no fim
do ciclo;

- S¢: comportamento andlogo ao anterior com maior intensidade, sendo

também devido 20s mesmos motivos.

Logo, verifica-se a importincia superior que a vaziio € concentragiio de substrato na
alimentagdo possuem sobre o perfil de concentragfo celular, até mesmo do préprio Cxo, dado o
esquema de caréncia nutricional 1Imposto ao processo, 0 que possui uma coeréncia fisica muito
grande, mostrando a forma mais racional de intervir nesta varidvel no sistema em batelada
alimentada.

(b) Efeito na concentragdo de substrato:

- Cxo: possut um efeito efetivo apenas no inicio do processo, quando
ocorre um actmulo mais acentuado da conceniragfio de substrato, decaindo muito no desenrolar

desie;

- agitagdo: ndo apresentou influéncia;
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- aeracdo: ndo apresentou influéncia;

- F: fator muito influente, agindo de modo direto e decrescente, devido a
relagdo direta que esse fator possui sobre a concentragio de substrato, decaindo na medida em
que o acumulo de substrato no meio atinge uma certa estabilidade;

- Sg: possui um comportamento analogo ao anterior, justificado pelos

mesmos motivos.

Logo, verifica-se a influéncia significativa que os fatores F e Sp exercem sobre a
concentrag@o de substrato, permitindo uma analise de como atuar nesta varidvel da forma mais

eficaz possivel.
(cj Efeito na demanda de oxigénio:

- Cxo: ndo apresentou mfluéncia, pois nesta etapa do processo existe a
limitagdo total pelo substrato;

- agita¢do: ndio apresentou influéncia;

- aeragdo: ndo apresentou influéncia;

- F: efeito muito influente, agindo de modo direto ¢ decrescente, devido a
limitagdo que a adigdo de substrato possui no comportamento do processo em termos de
crescimento €, por conseguinte, na respiragio;

- Sy possul um comportamento andlogo ao anterior com maior

intensidade, devido aos mesmos motivos.

Logo, verifica-se que os fatores influentes nesta variavel sdo os mesmos da varidvel
anterior, mostrando a limitagdo, pretendida quando da escolha desse tipo de operagdio, que a
qualidade da alimentaco exerce sobre crescimento € respiragio.

(d) Efeito na concentragdo relativa de oxigénio dissolvido:

- Cxo: pode ser considerado nulo o efeito deste fator, explicado como

consequéncia do ocorrido na respiracio;
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- agitagdo: efeito muito significativo, agindo de modo direto e constante,
devido a relagdo direta que esse fator possui com relagio a troca de oxigénio;

- aeragdo: efeito muito significativo, agindo de modo direto e constante
com menor intensidade que o antenor, devido aos mesmos motivos anteriores;

- F: efeito muito significativo, agindo de modo inverso e constante com
intensidade absoluta andloga ao anterior, devido a relag@o que este fator possui com a respirago,
dai a relagio ser inversa;

- Sp: comportamento anilogo ao anterior, possuindo as mesmas

Justificativas.

Logo, verifica-se a influéncia direta que os fatores agita¢fio e aeragiio exercem, dado as
suas interrelacbes com a dissolug@o do oxigénio, e a influéncia inversa de F ¢ Sg, dado as suas
interrelagdes com a respiragdo. Devido a maior intensidade, o fator agitacfio ¢ o mais qualificado

na intervengdo desta varidvel.
(e) Efeito na concentragdo de produto:

- Cxo: eferto influente, agindo de modo direto e com comportamento em
média constante (maior no inicio € menor no final), devido a relagiio direta que existe entre
crescimento e produgio;

- agitacio: ndo apresentou influencia;

- aeragdo; nfio apresentou influéncia;

- F: fator muito influente, agindo de modo direto e crescente, apresentando
uma relagdo interessante com a intensidade da producdo, ratificando a escolha do modo de
operagdo em batelada alimentada, que supunha uma produgio efetiva com a assimilag8o lenta e
constante do substrato pelo microrganismo;

- Sg: comportamento analogo ao anferior com maior intensidade,

justificado também pelo mesmos motivos.

Logo, conclai-se acerca da maneira de atuar racionalmente para se tentar uma otimizagio

no nivel de produtividade do processo, fato esse ja suposto quando da formulag@io do modelo,
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baseado em coeréncias bioquimicas, e agora provado a real influéncia dos respectivos fatores da

alimentaciio suplementar de substrato.

() Efeito na viscosidade aparente:;

- Cxo: fator influente, agindo de modo direto mas muito decrescente,
sendo que no final do processo ndo apresentou nenhuma intervengio, devido a relagfio direta com
a viscosidade aparente, justificando o decaimento como decorréncia da estabilizagio do
crescimento no decorrer do processo,

- agitagdo: fator muito influente, agindo de modo inverso ¢ ligeiramente
crescente, devido as caracteristicas nio Newtonianas tipo pseudoplasticas do caldo, justificando
sua estabilizacdio a rmanuten¢io da concentrago celular, o que também manteve a viscosidade
aparente estavel,

- aeragdo: nfo apresentou influéncia;

- F: fator muito influente, agindo de modo direto e ligeiramente crescente,

devido ao crescimento celular estar totalmente atrelado 3 adigdo de substrato;

- Sp comportamento analogo ao anterior, justificado com base nos

mesmos ar gumentos.

Logo, observa-se a influéncia decisiva que a agitagiio possui via comportamento
reologico, e que os fatores ligados a adigio suplementar de substrato possuem via crescimento
celular, sendo destacado a niio influéncia da aeragfio por ser a viscosidade aparente estimada por

correlagdes que nfio a consideram,
(2) Efeito no coeficiente de transferéncia de oxigénio:

- Cxo: fator pouco influente, podendo ser considerado nulo, devido ao
crescimento estdvel atingido nesta fase do proceso;

- agitacdo: fator muito influente, agindo de modo direto e decrescente,
devido a sua relag3o direta com a transferéncia de oxigénio, ¢ indiretamente via viscosidade

aparente;
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- aeragdo: fator muito influente, agindo de modo direto ¢ decrescente com
menor intensidade <que o anterior, devido a sua relagfio direta com a troca de oxigénio da fase
gasosa & liquida;

- F: fator pouco influente, agindo de modo inverso e praticamente
constante, devido a relagfo direta da adicdo de substrato com o crescimento, que por sua vez
influi nesta variavel via viscosidade aparente;

- Sp: comportamento analogo ao anterior com intensidade um pouco

superior, justicando—se nos mesmos argumentos.

Logo, da mesma forma que na fase de crescimento, tem-se uma analise dos fatores que
realmente podem ser usados como varidveis manipuladas numa possivel implementagfio de
configuragdo de comtrole nos niveis de oxigénio dissolvido, cuja atuagdo sera via coeficiente de

transferéncia de ox1 génio.

(h) Efeito no calor total :

- Cxo: efeito nulo, devido a propria caracteristica assumida por esse fator
dado a limitacdo existente no processo pelos baixos niveis de substrato;

- agitagdo: fator muito influente, agindo de modo direto e constante,
devido a relagfio direta que a contribuigdo da quantidade de calor pela agitagio possui no calor
total;

- aeracfio: fator influente, agindo de modo inverso e constante, devido a
relagdo inversa que a contribui¢io da quantidade de calor perdida pela evaporagfio do meio pela
aeracdo possui no calor total;

- F: fator pouco influente, agindo de modo direto e constante, devido a
relagdo entre a adig@io de substrato e crescimento verificada nesta fase, e entre este € o calor
metabdlico, que por sua vez contribui no calor total, sendo este discreto pela propria natureza dos
processos bioquimicos que ndo possuem um comportamento critico com relagdo ao calor gerado;

- Sg: comportamento analogo ao anterior, possuindo uma intensidade da

mesma ordem de grandeza, sendo justificado com base nos mesmos argumentos.
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Logo, da mesma forma que na fase de crescimento, obteve-se uma analise dos fatores
significativos ao comnportamento energético do sistema, verificando-se a maior influéncia dos
fatores ditos de qualidade fisica em detrimento aqueles de natureza bioquimica. Esse estudo sera

de fundamental importincia numa futura implementacio de configuragdo de controle de
temperatura.

3.5 Conclusdes

Nesse modelo matematico (deterministico € nfio-estruturado) do processo de produgio de
penicilina, foi assumido a distingio entre as fases denominadas de crescimento e produgio,
operadas nas formas batelada ¢ batelada alimentada, respectivamente, considerando-se como
relagdes fundamentais: crescimento celular, consumo de substrato, demanda e concentragiio de
oxigénio, formagiio de produto, balangos energéticos para os sistemas fermentativo e de
refrigeragdo, e a variagdo de volume. '

Portanto, pode-se concluir acerca da realizagdo do objetivo pretendide de formular o
processo em questdo através de equagdes que contenham coeréncia fisica e bioquimica, de forma
a possibilitar a andlise, com énfase na otimizagdo e controle de sistemas, por simulagfio
matematica, procurando obter a reproducdo o mais proximo possivel do comportamento real,
garantindo assim a exatiddo dos resultados alcangados.

A analise de sensibilidade das principais varidveis do processo possui grande importincia
quanto ao conhecimento fisico-bioquimico do sistema. Além disso, tem-se a grande aplicagiio
posterior com relag@o as investigagdes acerca de 'implementaqﬁes de algoritmos de otimizag3o,
controle e projeto, baseadas nas quantificagbes dessas influéncias. Ainda, deve-se destacar a
metodologia do planejamento fatorial quanto a facilidade e precisfio na realizagio do escopo
anteriormente citado, fornecendo um critério sistematico e simples na medida dos respectivos
fatores influentes, mostrando-se bastante versatil, haja vista a natureza dindmica e ndo linear do

processo em discussao.
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CAPITULO 4

OTIMY ZACAO DA FASE DE PRODUCAO DO PROCESSO

Neste capituio procedeu-se a determinagiio das condi¢des operacionais de
concentragbezs celular inicial e de substrato na vazdo de alimentagdo, assim como a estratégia
de adicdio de nutrientes, de tal forma a obter uma operagdo na fase de produugdo com o mdximo
de produtiviciade, havendo, entretamto, consideracbes das restrigdes fisico-bioguimicas do
sistema (concentragdes celular, de sustrato e de oxigénio dissolvido, e volume final), utilizemdo-

se do conceiter de fingdes de penalizacdo e do algoritmo de otimizagdo Poliedros Flexiveis.

Uma consequéncia direta do estudo realizado no capitulo anterior ¢ a otimizagio da fase
de produgdo, caracterizada principalmente pela concentragio de produto (Cp). Como discutido
anteriormente, as variaveis operacionais mais influentes, em ordem decrescente de importincia,
sdo: concentracdo de substrato na vazio suplementar (Sy), vazdo de alimentagdo suplementar de
substrato (F) e a conxcentragio celular inicial (Cxy).

A otimizagdo foi realizada inicialmente através de um estudo do comportamento da fase
de produgdo pelo metodo de andlise de superficie de resposta. Neste ponto foram obtidos
subsidios para posterior estimativa da maximiza¢io da produgdo, determinando-se as methores
condigdes operacionais, ¢ também manipulando-se a estratégia de alimentagdo de substrato,
fazendo-se uso de fungdes de penalizagfo, de tal forma a considerar as restrigdes fisica-

bioquimicas do processo.

4.1 Estudo das Caracteristicas da Fase de Produgfio através de Andlise de Superficie
de Resposta

O método de analise de superficie de resposta € uma técnica de planejamento

experimental tendo por base o método de planejamento fatorial. Seu principio ¢ a utilizagfio de
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um conjunto de proccedimentos de modo a obter relagdes empiricas entre as respostas ou saidas de
um determinado sistema e as suas variaveis de entrada. Algumas questdes onde este estudo pode

ser aplicado consiste:

- quais serdo os valores de determinadas varidveis de entrada que fornecerdo um produto
dentro das especificagdes desejadas;

- de que foxrma uma varidvel de saida de interesse ¢ afetada por um certo nimero de
variaveis de entrada dentro de uma determinada faixa de valores;

- que valore:s de determinadas varidveis de entrada fornecerdo um valor 6timo para uma

variavel de saida especifica, e como esta variavel se comporta nas proximidades deste valor.

A analise de superficie de resposta inicia-se fazendo-se uma programacio dos ensaios via
planejamento fatorial. Logo, ajusta-se modelos empiricos de primeira e segunda ordens através de
regressdes multilinear ou nio-linear. Ressalta-se que os modelos de segunda ordem requerem um
planejamento fatorial complementar, devido ao nimero de dados fornecidos pelo planejamento
convencional. BOX et al. (1978) sugerem um planejamento complementar chamado “estrela”.

Para avaliar esses modelos empiricos deve ser feita uma analise estatistica, utilizando-se
como pardmetros o coeficiente de correlagio, o teste F, além da analise dos residuos.

O coeficiente de correlagio ¢ um pardametro estatistico que compara a vandncia dos
pontos experimentais, em relagio ao modelo proposto, com a varidncia da propria populagiio de
pontos experimentais. Quando o coeficiente € 1, a correlagdo entre 0s valores previstos pelo
modelo ¢ os valores experimentais ¢ perfeita. Quando este valor € zero, nfo existe correlagdo. A
analise dos valores intermedidrios nio pode ser expresso de forma tio sirﬁpies, mas em termos
qualitativos, quanto mais proximo da unidade estiver o valor do coeficiente de correlagio, methor
sera o ajuste do modelo aos dados experimentais (BOX et al., 1978).

Através da realizagiio do teste F, ou seja, comparando-se o valor estimado para F a partir
dos dados experimentais com ¢ valor tabelado para uma distribuigdio de referéncia, € possivel
verificar a relevincia estatistica dos fatores experimentais no valor das respostas. O fundamento
do teste F consiste em verificar se a hipétese nula € valida, ou seja, se as modificagdes
introduzidas nas condigbes experimentais nio tiveram nenhum efeito nos resultados obtidos.

Neste caso, a variagdo nos resultados foi devida exclusivamente a fatores aleatérios.
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Dessa forma., consultando uma distribuigao de referéncia relevante para o sistema em
estudo, se as variagldes nas respostas observadas experimentalmente apresentam alta
probabilidade de pextencerem a esta distribuigio, niio ha razio para questionar a hipétese nula.
Entiio, pode-se afirmnar que ndo foi encontrada nenhuma diferenga estatisticamente significativa.
Por outro lado, se as variagdes forem muito grandes, a probabilidade de ocorrerem naturalmente
na distribuigio de referéncia serd muito pequena. Logo, pode-se afirmar que uma diferenca
estatisticamente significativa foi encontrada e os dados experimentais sdo representados pelo
modelo proposto com um alto nivel de confianga (BOX etal., 1978).

A analise dos residuos em fungdo da vanavel dependente, isto €, a diferenca entre os
valores experimentais € o fornecido pelo modelo, em fungdo dos valores experimentais, fornece
uma maneira de verificar ndo somente a ordem de grandeza dos erros de ajuste, bem como o
modo de distribui¢o desses erros, que deve ser aleatdria, ou seja, ndo apresentar nenhum tipo de
tendéncia.

Baseado nisso, estudou-se 0 comportamento exercido pelas variaveis F, S e Cxy
(considerando-se a fase de produgdo do processo), assumidas desde o inicio do processo {t = 0 h),
sobre a vaniavel Cp ao término deste (t = 120 h).

Os niveis estudados para estas variaveis sdo mostrados no quadro (4.1), e no quadro (4.2)
esta a matriz de planejamento. Todas as outras condi¢bes nfio citadas sdo aquelas contidas no

quadro (3.3) para a fase de produgao.

Quadro 4.1 - Niveis dos fatores assumidos no estudo das caracteristicas da fase de produgio.

Niveis Assumidos
Variavel -1,7 -1 0 +1 +1,7
F (Ih) 0,033 0,04 0,05 0,06 0,067
Sk (gh) 165 200 250 300 335
Cxo (g1 26 40 6.0 8.0 9.4

LOPCA - DPQ - FEQ - UNICAMP



Capitulo 4 - OTIMIZACAC> DA FASE DE PRODUGAO DO PROCESSO g4

Quadro 4.2 - Matriz de planejamento utilizada no estudo das caracteristicas da fase de produgio.

Ensaio F Sg Cxy Cp
O 0 0 0 6636,9
1 -1 -1 -1 48571
2 +1 -1 -1 58575
3 -1 +1 -1 6583,1
4 +1 +1 -1 7885,1
5 ~1 -1 +1 53989
6 +1 -1 +1 6320,5
7 -1 +1 +1 7107,5
8 +1 +1 +1 83308
S -1,7 0 0 5493,5
10 +1,7 0 0 7443 4
11 0 -1,7 0 4923 4
12 0 +1,7 0 8146,4
13 0 0 -1,7 62074
14 0 0 +1,7 7047.7

Através dos dados dos ensaios 0-8 por regressdo multilinear, ajustou-se o modelo de 1°

ordem:

Cp=6560+ 942 F + 255.5; +548.Cxy

Obtendo-se a seguinte analise estatistica:

Coeficiente de correlagdo = 0,9975

Teste F obtido = 335,0
Teste F tabelado = 12,1 {99% confianca)
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Logo, o modelo é beem representativo dos dados simulados.

Através dos dados dos ensaios 0-14 por regressdo ndo-linear, ajustou-se o modelo de 2°

ordem:

Cp= 6637+ 563 F +940.5p +247.Cxq - 58.F - 35.8¢* - 3.Cx + 75.F.Sg - 20.F.Cxg 4.85.Cxo

Obtendo-se a seguinte analise estatistica:

Coeficiente de correlagio = 0,9999
Teste F obtido = 5693,0
Teste F tabelado = 10,2 (99% confianga)

Logo, também esse modelo ¢ bem representativo dos dados simulados.

Ressalta-se que o objetivo consistiu apenas de uma verificagdo preliminar de como as
variaveis citadas afetam a concentragio de produto. Logo, nfo utilizou-se outras metodologias na
analise estatistica, como, por exemplo, o grafico dos residuos, pois os pardmetros assumidos sdo
suficientes para o proposito em questdio. Na figura 4.1 tem-se os perfis da vandvel Cp para o
modelo de 2° ordem ajustado.

A conclusdo que se obtém € que ambos 0s modelos reproduzem muito bem os dados
simulados, sendo o segundo methor, dado o maior numero de pardmetros e informagdes nele
contido.

Observando-se ¢ modelo de segunda ordem (figura 4.1) verifica-se que se obtém um
mator valor de Cp quanto maiores forem os valores de F, Sp e Cx,, isto €, hd um crescimento
continuo da varidgvel Cp em fungfo destas trés outras condigdes. Esta ¢ uma tipica situagio na
qual as condigBes Otimas estdo localizadas em algum contorno de uma determinada restrig8o
inerente ao sistema em estudo, como por exemplo, nivel de concentragfo de oxigénio dissolvido,

concentragdes de células e substrato, e volume do meio reacional.
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Portanto, p<>de-se verificar a grande utilidade do método de andlise de superficie de

resposta no conhe<cimento do comportamento do sistema em uma dada regifio de interesse.

Entretanto, neste «<aso, ndo foi possivel a obtengdo do ponto Otimo de produgdo, dada a
necessidade de conssideragio de restrigdes.

Nesse sentado, fez-se o estudo descrito a seguir, objetivando a maximizagiio da
produtividade cons® <derando essas restrigdes.

ey &

Figura 4.1 - Superficie da varidvel Cp em fungfio de F, Sp e Cx, para 0 modelo de 2° ordem
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4.2 Sintese do indice de Performance da Produtividade através de Funcoes de

Penalizacao

Como visto 1o item anterior, a maximizagdo da produgio Cpemt= 120 h em fungdo das
trés variaveis em estudo F, Sg e Cx; em t = 0 h, ndo foi possivel pois a superficie de resposta se
mostrou monotonicamente crescente. Logo, existe a necessidade da consideragiio de algumas
restriges de modo a se realizar a situagdio otima.

O problema, ent3o, se transfere para a formulagio de uma fungdo objetivo que considere
algumas restrigdes de carater fisico-bioquimico. Esta dificuldade foi ento solucionada baseando-
se no trabalho de LUUS (1993), que utilizou as denominadas fungdes de penaliza¢do para
considerar algumas restrigbes na otimizacio da estratégia de alimentacio do processo de
producio de penicilina, ressaltando-se que o modelo utilizado pelo referido autor ndo considerou
a concentragdo de oxigénio dissolvido. Além disso, a metodologia de otimiza¢io ndo foi a
mesma.

Segundo LUUS (1993), no projeto ¢ operagdo de fermentadores operados em batelada
alimentada é importante determinar a estratégia de alimentagdo otima para se obter 0 méximo
rendimento. Desde que também existem restrigdes presentes, esta determinagio pode ser bastante
dificil se métodos baseados no principio maximo de Pontryagin forem utilizados. Logo ¢ de
grande aplicagdo o uso de fungdes de penalizagdo na resoluglio desta classe de problemas.

Algumas variedades de métodos baseados nestas fungOes tem sido propostos, mas a
esséncia de todos 05 métodos ¢ transformar um problema de programag¢do nio-linear com
restricdes num problema sem restrigSes ou numa sequéncia destes. A medida que a otimizagio é
realizada a funcdo de penalizacio ¢ forcada a ser sastisfeita e, dessa forma, torna-se
negligenciavel (HIMMELBLAU, 1972).

A vantagem de minimizar problemas sem restrigdes em relacio a problemas com
restrigdes ¢ que os algoritmos de solugdo sdo muito mais simples (EDGAR & HIMMELBLAU,
1989).

Meétodos baseados neste procedimento fazem na sua maioria uma relagfio constante entre
a satisfagdo das restrigdes € a mimimizagdo da fungdio, tomando pesos apropriados entre estas,

Estes métodos sdo divididos em (HIMMELBLAU, 1972

LOPCA - DPQ - FEQ - UNICAMP



Capitulo 4 - OTIMIZACAC TDA FASE DE PRODUC AO DY PROCESSO 98

(aj Métodos paramétricos. 530 caracterizados por um ou mais parimetros que ponderam
as fungdes de penal #zacdo formada pelas restrigdes. Podem ser classificados ainda:

(a.l) Métodos do ponto interior: o objetivo € manter fora do intervalo de
contorno da regifio Factivel adicionando estas fungdes;

(a.2) Métodos do ponto exterior: geram uma sequéncia nfio factivel de
pontos que no limite podemn fornecer uma solugio factivel;

{a.3) Métodos mistos: algumas restrigdes sdo satisfeitas na minimizacio e
outras ndo, mas todas as restrigdes sdo satisfeitas dentro de uma dada tolerdncia quando a solugio
¢ alcangada;

(b) Métodos ndo-paramétricos. tratam a fungfo objetivo como uma restri¢io adicional

artificial cuja solug&o € sucessivamente tentada no desenvolver da minimizagio.

O modelo considerado foi aquele proposto através das equagdes (3.8) 4 (3.20) para o
processo de produ¢&o de penicilina na fase de produgéo do antibiético, além das equagdes (3.21)
a (3.27) para consideragio dos niveis de oxigénio dissolvido no meio fermentativo.

As restrigdes impostas pelas caracteristicas fisica-bioguimicas do sistema em estudo sdo:

0<Cx <30 (gl
0<Cs <25 (g 4.1}
0,45 < Cop £1,0 (relativo a saturagido)

0<V<2 ()
As justificativas dessas restrigdes sdo:

« Cx: valores acima de 30 g/l promovem uma viscosidade muito acentuada,
comprometendo o sistema de transferéncia de massa,

- Cs: valores acima de 25 g/l promovem uma diminui¢io acentuada no metabolismo de
produgdio em detrimento ao de crescimento, além de elevarem a demanda de oxigénio muito além

daquela quantidade de oxigénio suprida pelo sistema de agitagio e aeragdo,
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- Coy: valoress abaixo de 30% em relagdo 4 saturagdo provocam prejuizos irreverssivels a
produgdo, logo ¢ dada uma certa margem de seguranga;

- V: o sistermna fermentativo possui uma capacidade maxima util de 20 litros.

Logo, uma wvez fixadas as equagdes de modelo e restrigdes, a equagiio que fornece o indice

de performance a ser otimizado ¢ dado por:
1=Cp(t). V (1) @2)

Esta fungio objetivo deve entdo ser modificada, de tal forma a considerar as retrigdes do

sistema dadas na forma de fungdes de penalizacdo. Dessa forma, tem-se:
ka ka ka ka
J = Cp(tf).V(ff)‘(Km D P +Kp D Py + K3 Y Py +Kpe Y pA,k) (4.3)
k=1 =l k=t k=1

Sendo as fungdes de penaliza¢o definidas por:

Cx<30

- /n
x {Cx(tk)——BO *  cx=30 B

Cs<25
Cs(t) 5 % Ceras &N
(4.4)
Co, > 045

{0,45 Cot) ° Co <045

0 V<20
V=20 V=20

E os ganhos destas dados por:
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K;ﬁl =51

sz mﬂ
(4.5)
Kp3 3508

Kp4 mSg/ 3

de modo a todas as restrigdes serem satisfeitas.

Deve-se ressaltar que a fungio objetivo inicial é calculada apenas no final do processo,

enquanto as fungdes de penalizagdo sdo calculadas (e somadas) a cada intervalo de amostragem.

4.3 Andlise do Desempenho de Diferentes Estratégias de Alimentacfio com Restrigdes

Operacionais

Antes de iniciar-se a busca da melhor estratégia de alimentag@o para o processo, deve-se
encontrar os valores de concentagdes celular inicial e de substrato na vazio de alimentagéio, de tal
forma a maximizar o indice de performance modificado.

Estimou-se essas condi¢des, considerando-se um algoritmo de otimizagdo baseado no
Método Simplex Modificado ou Poliedros Flexiveis (HIMMELBLAU, 1972), cujas varidveis a
serem determinadas foram, além das duas citadas anteriormente, a vazio de alimentagfio. A idéia
aqui é obter essas tr&s condigdes otimizadas, isto €, com vaziio de alimenta¢dio constante. Logo,
na sequéncia do estudo serdo mantidas as duas primeiras condigdes, variando-se apenas a
estratégia de alimentagao, verificando-se, dessa forma, o seu efeito no indice de performance.

O fluxograma do algoritmo de otimizagfo utilizado na determinagfo das condigdes
otimas em relagdo a funcfo objetivo estabelecida, encontra-se descrito na figura 4.2. Convém
verificar nesta figura a separago entre 0 método de otimizacdo propriamente dito, e o método de
resolugdio do modelo do processo, necessério ao calculo do indice de performance em fungdo das

variaveis envolvidas na otimizac8o, sendo o segundo uma subrotina do primeiro.
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F2oco de declaragdes e leitura:
— walores iniciais das varidveis a
s erem otimizadas

— precisdo de convergéncia

| |

Bloco da fungio objetivo: }
- leitura dos pardmetros e
valores iniciais do modelo
- subrotina do modelo do

Bloco de otimizagio:
r=otina de otimizagdo da fungio
objetivo da produtividade

. considerando as fungdes de Processo
P enalizagio pelo método dos - subrotina de integrag¢do
Poliedros Flexiveis - calculo da fungio
objetivo da produtividade
convcrg‘hﬂ-““‘i uio singicl =1 l ST T

Bloco de terminacdo:
- saida dos resultados
parciais

- verificacdo da
convergéncia baseado
na precisio

convergéncia atngida
h J

BF oco de saida de resultados:
- i @mpressio das variaveis

otz mizadas

- iampressdo do valor otimizado |
dea fungio objetivo [
- prrecisio alcangada .

Figura 4.2 - Fluxoggzrama do procedimento de otimizagdo do processo de produgdc de penicilina
pelo mx<todo dos Poliedros Flexiveis.
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4.3.1 Otimi zacio das Condicdes Operacionais com Vazio Constante

Dessa forma, com o resultado para a denominada condiglio CO, obteve-se os valores de
concentragdes celular inicial e de substrato na vazio de alimentagdo, bem como o valor da vazio
de alimentagdo corstante, de tal forma a maximizar a produtividade do sistema. Esses valores

conseguidos bem como as condi¢des utilizadas sdo descritas a seguir:
Condicio C0: vazdo constante

- agitagdo = 480 rpm

- aeracdo = 6,0 I/min

~ amostragem processo=6h

- valores otimizados:
Cxo=8,1 g1
Sp=3213
F=10,0702 Vh

- indice de performance = 1156 g

Ressalta-se que a escolha dos valores de agitag3o ¢ aeraciio fol baseada no fato que na
sequéncia do trabalho sera realizado o controle da concentragdo de oxigénio dissolvido (varidvel
esta diretamente relacionada com as duas anteriormente citadas). Logo seus nfveis devem ser tais
que minimizem suas influéncias (através da restrigio da concentragho e oxigénio dissolvido
como fungdo de penalizagio), sem ultrapassar, entretanto, certos limites justificados no capitulo
3. Os valores das outras varidveis envolvidas e niio citadas sdo aqueles contidos no quadro (3.3).

Portanto, fixou-se os valores de concentragdes celular inicial e de sustrato na vazfio de
alimentagfio, estudando-se diferentes estratégias de alimentagio com relacdio ao indice de

performance e as restri¢des do sistema.

4.3.2 Otimizacio da Vazio de Alimentacio
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Nesta etapa deve-se estabelecer uma forma de adicionar substrato ao sistema, de tal modo
a influir positivamemite na produtividade.

Para soluctonar este problema, dividiu-se o processo fermentativo em intervalos de
mesma duracgdo (conceito analogo a amostra do processo). Logo, determina-se uma estratégia de
alimentagio constazte por partes com o intuito de maximizar o indice de performance.

Segundo EXDGAR & HIMMELBLAU (1989) existem duas formas de se estimar uma
estratégia de a}imentacéo (F), considerada constante por partes ou intervalos:

- discretizado da fungdo de controle F: uma vez que o processo estd dividido em etapas,
tem-se um valor de= F constante para cada intervalo. Logo, através do uso de um algoritmo de
otimizagdo, determyina-se o melhor conjunto de valores de F, assumindo como fungio objetivo o
indice de performamce do processo;

- parametrizagdo da fungfo de controle F: neste caso, estima-se a varigvel F como uma
fungio do tempo, podendo esta fungfo assumir qualquer expressdo matematica, como, por

exemplo, uma equacdo polinomial:
F=ay+apt+at +at (4.6)

Ressaita-se que, da mesma forma anterior, o processo foi dividido em etapas, isto €, a
fungiio F sera constante por partes, sendo neste caso a variagio enire intervalos ditada por uma
expressio matematica. Logo, atraves de um algoritmo de otimizagdo, determina-se o melhor
conjunto dos coeficientes da fungdo de F (como os coeficientes do polindmio, por exemplo), de
tal forma a maximizar o indice de performance.

Analisando-se os dois métodos, tem-se que a vantagem do primeiro método consiste da
flexibilidade da estratégia de controle resultante, uma vez que cada intervalo independe do outro,
o que ndo ocorre no segundo método. Entretanto, o tempo de calculo necessario 4 otimizagHo de
um processo possusindo muitos intervalos favorece a utilizagdo do segundo, por possuir este um

nimero fixo de pardmetros a serem ajustados pelo algoritmo de otimizago,
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Baseado nisso, a metodologia executada neste estudo consistiu de ambas as técnicas,
assumindo-se na seggunda, como fungio F , uma equagio polinomial, sendo testado polindmios de
primeiro, segundo e terceiro graus.

O algoritmo de otimizagdo utilizado foi aquele baseado no meétodo direto Simplex
Modificado ou Poliedros Flexiveis (HIMMELBLAU, 1972) ja citado. As variaveis determinadas
neste ponto sdo os diferentes valores de vaziio de alimentagdio e os coeficientes do polindmio,
para o primeiro e segundo casos, respectivamente.

A descri¢do de cada condi¢io bem como os seus respectivos resultados sdo mostrados na

sequéncia.

4.3.2.1 Vazdo de Alimentacio como Fung¢io Polinomial

Foram realizados as condi¢des C1, C2 e C3 para o caso dos polindmios de primeiro,
segundo ¢ terceiro graus, respectivamente. O resultados obtidos dos coeficientes e indices de
performance, bem como as varidveis fixadas, sdo descritos a seguir, sendo os valores para as

outras variaveis envolvidas e ndo citadas, aqueles contidos no quadro (3.3).
Condicdo CI: polindmio de I° grau

- agitacio = 480 rpm

- aeragdo = 6,0 Vmin

- amostragem processo e vazio =6 h

~Cxp=8,1¢g1

-Sp=3213¢g1

- valores otimizados: ( F-1h ; t-h )
F=0,9254.10" - 0,4840.107 1

- indice de performance = 123,7 g

Condicdo C2: polinémio de 2° grau
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- agitacdo = 480 rpm

- aeracdo = 6,0 Vmin

~ amostragem processo e vazio =6 h

-Cxo=8,1g1

-Sp=3213 g1

- valores otimizados: ( F-Vh ; t-h )
F=0,8339.10" - 0,1369.10° t - 0,2279.10° ¢

; indice de performance =1230g

Condicio C3: polinémio de 3° grau

- agita¢do = 480 rpm
- aeracdo = 6,0 Vmin
- amostragem processo e vazdo=6 h
-Cx,=8,1 g/l
-Sp=3213 g/
- valores otimizados: ( F-1h ; t-h )
F=0,9427.10" - 0,5726.107 1 - 0,6520.10°.¢" + 0,5449.10° ¢
- indice de performance = 1239 g

Na figura 4.3 estiio os perfis da vazdo de alimentagdo e concentragio de produto para as
trés condigdes polinomiais, além da condig8o de vazio constante para comparagio.

Pode-se observar atraves das comparagdes entre os indices de performances e as curvas de
concentragio de produto, a significativa melhora alcangada com a estratégia de alimentagdo
polinomial em relago aquela com vazdio constante. Entretanto, os trés modos polinomiais nfo
diferem muito entre si em termos de produtividade, sendo andloga a maneira de adicionar
substrato.

Portanto, pode-se concluir que, embora com a possibilidade de haver uma estratégia de

alimentagio bastante flexivel (principalmente com o polinémio de terceiro grau), de uma forma
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geral, houve uma tendéncia a um modo aproximadamente linearmente decrescente de adicionar o
substrato.

Este comportamento € justificado na medida em que existe no inicio uma grande
necessidade de substrato imprescindivel ao crescimento celular, sendo este ultimo o responsavel .
pela produtividade <o processo. Este crescimento deve ser contido na sequéncia da operagio, de
modo a ndo haver dificuldades quanto a transferéncia de calor € massa provocada pela alta
viscosidade do meio (restrigio de concentragio celular), e pelo excessivo consumo de oxigénio
(restrigdo de oxigénio dissolvido). Além disso, as restrigdes de acimulo de substrato e volume

final também deverm ser respeitadas.

o]

Figura 4.3 - Perfis da vazdo de alimentagdo e concentragio de produto para as condigdes CO, C1,
C2eC3.

4.3.2.2 Vazao de Alimentacdo Independente por Intervalo

Foram relizadas as condigbes C4 e C5 para o caso de vazio independente por partes com
intervalos de 12 e 6 horas, respectivamente. Os resultados obtidos das vazdes e indices de
performances, bem como as variaveis fixadas, sdo descritos a seguir, sendo os valores das

variaveis envolvidas e ndo citadas, aqueles contidos no quadro (3.3).
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Na figura 4.4 estdo os perfis da vazio de alimentagdo e concentragfio de produto para as
duas condigdes, além da condi¢do de vazdo constante para comparagdo.

Pode-se observar atraves das comparagdes entre os indices de performances e as curvas de
concentragdo de produto, a significativa methora alcangada com a estratégia de alimentagdo com
valores independentes em relagdo ndo somente a condigdo de vazio constante, mas também em

relacdo as condigdes polinomiais.
Condigdo C4: vazdo constante por partes - amostra de 12 horas

- agitagio = 480 rpm
- aeracdo = 6,0 /min
- amostragem processo =6 h

- amostragem vazio = 12 h

-Cxo=8,1g1

-Sp=3213 g/l

- valores otimizados: ( F-Vh )
F,=0,0842 Fe=0,0635
F, =0,0920 F,=0,0677
F; =0,0954 Fy=0,0672
F,=0,0659 Fy=0,0581
Fs=0,0632 Fio = 0,00950

- indice de performance =1292 g

Condigdo C5: vazdo constante por partes - amostra de 6 horas

- agitaco = 480 rpm

- aeracio = 6,0 I/'min

- amostragem processo =6 h
- amostragem vazio =6 h
-Cxp=28,1 g/l
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-Sg=3213¢g1

- valores otimizados: ( F-1h )
Fy=0,102 F, =0,0647
F; =0,105 Fp=0,0557
F3=0,0866 F;3=0,0725
Fy=0,0961 Fi4=0,0626
Fs=0,100 Fi5=0,0774
Fe=0,0761 Fi¢ =0,0529
F, =0,0716 Fi7=0,0386
Fg=0,0588 Fi5=0,0426
Fy=0,0544 Fio=0,0411
Fio=0,0687 Fyo = 0,00550

- indice de performance = 129,6g

Da mesma forma ao verificado no caso das condigdes polinomiais, os resultados obtidos
para valores indepenadentes de vazdo, com intervalos de 12 e 6 horas, nfo diferem muito entre si
em termos de produtividade, sendo também aqui, analoga a maneira de adicionar substrato.

Portanto, pode-se concluir que, de uma forma genérica, a maneira de adicionar substrato
de tal forma a maximizar o indice de performance, consistiu de um inicio bastante acentuado,
promovendo assim um crescimento celular nicial significativo para obter massa celular
responsavel pela produgio, sem comprometer, entretanto, os niveis de oxigénio dissolvido. Na
sequéncia houve umma diminui¢iio desta adi¢io para nio haver o compromentimento das
transferéncias de calor e massa promovido pela alta viscosidade devido a elevada concentragdo
celular.

Estas duas formas de adigdo de substrato sio as mais eficientes das condigdes testadas,
pois possibilitam urmna maior flexibilidade na forma de contornar o problema das restrigdes do
processo.

Na figura 4.5 estdo os perfis das quatro varidveis envolvidas nas restri¢gdes consideradas
na busca da otimizag#o do indice de performance.

A observag@io das figuras 4.3, 4.4 e 4.5 permite concluir que a estratégia de alimentag8o

mais indicada a ser mmplementada ¢ aquela dada pela condigiio (5, por fomecer a maior
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produtividade e quie se mostrou flexivel o bastante para promover um maior crescimento num
menor intervalo de tempo, mantendo também as varidveis envolvidas nas restrigdes o mais
préximo dos seus valores limites por um maior periodo.

Todavia, deve-se destacar que todas as restricdes foram respeitadas em todas as
condigdes, o que ratifica a efici€cia da metodologia de incorporagdo de fungdes de penalizagio ao
calculo da produtividade do processo, como forma de considerar as limitagdes fisica-bioquimicas

do sistema.
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Figura 4.4 - Perfis da vazio de alimentagdo e concentragio de produto para as condigdes CO, Cd e
C5.
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FEMO

Figura 4.5 - Perfis das quatro restrigdes consideradas na otimizag3o para as cinco condi¢des de

alimentagfo. (Continua)
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4.4 Conciusdes
Através da analise deste capitulo, pode ser concluido o seguinte:

- existe a necessidade de incorporar restrigdes de natureza fisica-bioquimica
quando da realizago da otimizagio do processo na fase de produgfio em relagfio a produtividade,
pois dessa forma, consegue-se valores consistentes com a operagdo real do sistema;

- a incorporagdo de fungdes de penalizagdo a produtividade, como forma de
considerar as restrigdes do processo em procedimentos de otimizagdo, se mostrou bastante
interessante, pois transforma um problema de otimizacio com restrigles, de dificil resolugdo
principalmente quando o sisttma em estudo € dindmico, em um problema de otimizagfio sem
restrigdes, cujo procedimento de busca de ponto 6timo (méximo ou minimo) é mais simplificado;

- a estratégia de alimentag@io que se mostrou mais eficiente em termos do indice
de performance foi a condigdo dita C5, por possuir uma estrutura flexivel o bastante para

promover um crescimento celular rapido e significativo, mantendo as varidveis envolvidas nas

restrigdes por mais tempo proximas aos limites.

Desta forma, conseguiu-s¢ os valores de concentrago celular inicial e de substrato na
vazio de alimentacfo, bem como a estratégia de adigio de nutrientes suplementares, de tal forma

a operar o sistema com alto desempenho.
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CAPITULO 5

CO NTROLE CONVENCIONAL DO PROCESSO DE
PRODUCAO DE PENICILINA

Neste capitulo realizou-se uma discusséo acerca de conceitos gerais sobre comtrole
de bioproces.sos, dando-se énfase a sintese do sistemua de controle do processo de producdo de
peniciling. Na sequéncia, foi realizado o estudo de implementacdo de controle discreto no
oxigénio disssolvido, com uma configuracdo “feedback” e lei de controle proporcional-integral-
derivativo, zatilizando-se das metodologias de Ziegler-Nichols e minimizagdo dos desvios
absolutos errz relacdo ao “set-point” pela técnica dos Poliedros Flexiveis, na determinacio dos
pardmetros <o controlador. Além disso, foi analisado os efeitos dp intervalo de amostragem do
controlador em relacdo a varidvel medida, e da introducéio de um atraso na leitura desta

mesma varicrvel.

5.1 Definic&o da Configuracio de Controle

O sistema dle interesse neste trabalho consistiu, como ja foi descrito no capitulo 3, de um
fermentador operaco na forma descontinua na fase de crescimento, € na forma semi-continua na
fase de produgdo do antibidtico.

Nesta etapa de estudo, deve-se definir alguns tdpicos baseado na analise do sistema, de

modo a viabilizar a 1mplementagiio de configura¢des de controle.

(a) Objetivers de controle

- myanutencio do nivel de oxigénio dissolvido (com base no valor de sua
concentragio no meio em relagdo ao valor da saturacio) acima de um certo limite, abaixo do qual
todo o processo & comprometido, inclusive se o processo restabelecer valores posteriores

aceitaveis, isto €, o efeito de um valor inferior ¢ irreverssivel;
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- manutencdo do valor da temperatura do sistema em um determinado valor, de tal

forma a operagdo ocorrer de modo eficiente para as necessidades metabolicas do microrganismo

responsavel pelo processo.
(b) Varidveis de saida (medidas e controladas)

Considerando os objetivos de controle citados anteriormente, tem-se como varidveis
medidas e controladas:

- malha de oxigénio dissolvido: concentragdo relativa de oxigénio dissolvido;

- malha de temperatura: temperatura do sistema fermentativo,

(c) Varigveis de entrada (manipuladas)

Com base nos resultados obtidos no capitulo 4 e no bom senso de viabilidade operacional,

tem-se a escolha das seguintes variavels manipuladas:

- malha de oxigénio dissolvido: velocidade de rotagdo do sistema de agitagio,

- malha de temperatura: vazio do fluido refrigerante.

(d) Perturbagdes impostas ao sistema

Devido as caracteristicas dindmicas inerentes aos processos descontinuos € semi-
continuos, as perturbagdes poderdo ser introduzidas ou através das condigdes iniciais do sistema,
ou pela variagdo de alguma condi¢do durante o transcorrer da operagdo.

Ressalta-se que a discussdo realizada nestes quatro itens € valida tanto para a fase de
crescimento quanto para a de produg#o.

Na figura 5.1 tem-se uma representagdo esquematica do fermentador anteriormente

caracterizado para assumir as configura¢@es de controle.
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Figura 5.1 - Esquema do fermentador utilizado nas fases de crescimento e produgdo com

implementagio de controle.

5.2 Configezracao Convencional *“Feedback”

5.2.1 Introducio

Neste item serdo ressaltados as caracteristicas da estrutura de controle denominada por

realimentagdo ou “feedback”.

Na figura 5.2 tem-se um diagrama esquematico de uma configuracdo de controle do tipo
“feedback™.
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Figura 5.2 - Esquema da configurago de controle “feedback™ (STEPHANOPULOS, 1984).

Observando-se esta figura, nota-se a presenga de uma saida v, um distarbio d, ¢ uma
variavel manipulada m, ressaltando-se que o sistema em questdo ¢ do tipo SISO. O distirbio d
muda de uma maneira imprevisivel ¢ o objetivo do controle € manter o valor da saida y dentro de

niveis desejados. A a¢do de controle “feedback™ consiste do seguinte procedimento:

- medir o valor da saida (ym) utilizando um equipamento apropriado;

-~ comparar este valor (ym) com o valor desejado (ysp), calculando o desvio (€ = ysp - y);

- este desvio (g) ¢ fornecido ao controlador que muda o valor da vanavel manipulada (m)
de modo a reduzir a magnitude desse desvio. Usualmente, o controlador n3o atua diretamente na
variavel manipulada, mas sim através de outro equipamento denominado elemento final de

controle.

Os varios tipos de controladores “feedback”™ diferem no modo de relacionar &(t) a C(1),
que é o sinal produzido pelo controlador. Os trés tipos basicos de controladores “feedback™ para
sistemas discretos, proporcional-integral-derivativo, na forma velocidade, ¢ dado pela seguinte

relacdo:

C(t)=Clt-T, )+K{(§+I~—+ J £(t) - [ Ta) (t—T)—f—(Tj a(t—ZT)] (5.1)
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- sendo T, o intervalo de tempo de amostragem do sinal medido; Ke, i, td os parimetros das
acdes de controle yoroporcional-integral-derivativo, respectivamente; € a diferenga em relagdio ao
“set-point” no instante considerado.

Uma discuassdo acerca de varios topicos relevantes a esta configuragio, a saber:
caracteristicas dos efeitos de cada agéo, tipo de processos onde cada uma € aplicada, efeito da
amostragem, e varxtagem deste tipo de equacgio (forma velocidade), ¢ realizada de uma maneira
sistematica em STEPHANOPOULOS (1984), LUYBEN (1990) ¢ SEBORG et al. (1989).

Definido o fipo de controlador, deve-se fazer o ajuste dos pardmetros deste. Existem dois
tipos de técnicas mais difundidas em literatura para a execugio deste objetivo:

fa) Mérodos empiricos
(a. ) Método baseado na curva de resposta do sistema em malha aberta,
desenvolvido por COHEN & COON (1953)
{a.2) Método baseado na analise da resposta do sistema em malha fechada por
técnicas frequenciais, desenvolvido por ZIEGLER & NICHOLS (1942)
(b} Métodos baseados em critérios de performance
(b. 7) Tipo discretos simples
- “off-set” zero em regime permanente
- V4 de razdo de declinio em regime transiente
(b..2) Tipo discretos tempo integral
- somatoria minima dos erros absolutos

-~ somatoria minima dos desvios ao quadrado

Uma descricgdo bastante clara e completa acerca desses e outros métodos de calibragfo
encontra-se¢ em STEPHANOPULOS (1984), LUYBEN (1990), ¢ SEBORG et al. (1989).

Ressalta-se que o conjunto de parimetros do controlador ¢ dependente do critério de
ajuste escolhido, tipo ¢ magnitude das perturbagdes impostas, periodo de amostragem, e presenca

de tempo morto.
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Este tratame>nto € realizado para sistemas SISO, pois os sistemas MIMO apresentam

complicagdes adiciconais.

5.2.2 Implexmentacio da Malha de Controle no Oxigénio Dissolvido

5.2.2.1 Defimigdes da Estrutura de Resolugfio, Valores Iniciais ¢ Perturbacies

A simulagi< do processo de produgfio de penicilina acrescido de controle no oxigénio
dissolvido foi realizada conforme fluxograma mostrado na figura 5.3. Pode-se observar através
desta, a sequéncia dos blocos de resolugdio, cujo bloco integrador contém as subrotinas de
integragdo e do modelo do processo em malha aberta, sendo no bloco de amostragem realizado a
retroalimentagdo para o bloco controlador, o qual contém a lei de controle em questo.

No bloco de leitura sdo definidos os pardmetros do modelo, contidos nos quadros (3.1) e
(3.2), e os valores das variaveis de integragdo e operacioniais, cujos valores sdo, com excessdo
daquelas explicitamente citados, os mesmos contidos no quadro (3.3). No bloco de saida ou
impressio sdo registradas as vaﬁéveis de interesse a esta parte do estudo, quais sejam,
concentracio de oxigénio dissolvido (variavel controlada) e velocidade de rotagdo do sistema de
agitagdo (variavel manipulada).

Algumas variaveis envolvidas nesta etapa da investigagdo merecem destaque:

- velocidade de rotagdo inicial =480 rpm

- intervalo permitido da velocidade de rotagdo = 300-600 rpm

Fsses valores sdo justificados com base na necesessidade da homogeneizagéio do meio em
termos de transferéncia de calor ¢ massa (nivel minimo), sem haver ruptura excessiva dos
micélios do microrganismo produtor, o que ocasionaria uma diminuicdo na produgdo (nivel

mAaximo).
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Bloco de declaragies e leitura:
- parémetros modelo/controlador
- valores iniciais de integracéo

- perturbaces

B TR S AR L (o e i e e T

Bloco de controle do processo:
- subrotina de controle PID
- caleulo com restrigBes da variavel

manipulada
- calculo do IAE
maha Rechada de
controle: varivel
cortrolada

Bloco de simulagdo do processo:

- definicdo da vazfio de alimentagiio

- subrotina de integra¢io

- modelo do processo

- calculo da fungio objetivo de produtividade
- consideragdo da amostragem e tempo morto

Bloco de saida de resulrados:
- impressdc das variaveis de interesse
- verificag@o do término da simulacio

Figura 5.3 - Fluxograma da simulag&o do processo de produgdo de penicilina em malha fechada

com implementagfio do algoritmo de controle PID.

- vazio de aeragdo = 6,0 I/min

Esse valor fornece, em termos de vvm, um valor inicial de 0,5 vvm, o que esta dentro dos

limites estabelecidos normaimente, conforme visto no capitulo 2. Além disso, preferiu-se esse
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valor em detriment<> a outro de mator magnitude (1 vvm, por exemplo) com o intuito de verificar

a eficiéncia do sistezxma de controle, ja que a aeragio ¢ também uma variavel bastante influente.

- concentracdo celular inicial = 8,1 g/l
- conicentragio de substrato na vazio de alimentagio = 321,3 g/l

- vaz&o de alimentagdo = perfil obtido para a condigéo C5 do capitulo 4

Esses valores sio exatamente aqueles obtidos no estudo de otimizagio da fase de
produgdio, realizado no capitulo 4, 0 que permite conseguir uma operagio com MAXIMO
desempenho.

Com isso, faz-se a sequéncia de estudo pretendida, pois uma vez garantida a otimizagio
do sistema, tem-se¢ agora os esforgos voltados para a sua estabilidade, procurando promover um
nivel de concentrac &0 de oxigénio dissolvido realmente acima do valor limite critico.

Com relag&oO ao valor limite critico da concentragdo de oxigénio dissolvido, um ponto
muito importante é & fixagdo do valor de “set-point”, pois essa condigdo deve conter uma margem
de seguran¢a razoavel em relagio ao minimo tolerado pelo microrganismo (que ¢ da ordem de
30% em relagdo a saturagio, conforme mencionado no capitulo 2), pois sua violagdo compromete
irreverssivelmente @ produgo do antibidtico, mesmo sendo de duracdo muito curta. Portanto,

tem-se o valor do “set-point” para a malha de controle do nivel de oxigénio dissolvido.

- “set-pomnt” da conceniragdo de oxigénio dissolvido em relagdo a concentragio

de saturagdo do mezio = 0,65

Dessa formaa, estabelecido toda a problematica das condigdes do processo, tem-se a

necessidade do ajuste dos pardmetros do controlador com agdes proporcional-integral-derivativa.

5.2.2.2 Ajuste dos Parimetros do Controlador PID pela Técnica de Ziegler-Nichols
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A técnica de= ajuste dos pardmetros do controlador PID (ganhos proporcional Kc, integral
7i, e derivativo, 1d) segundo a metodologia proposta por ZIEGLER & NICHOLS (1942) consiste

basicamente nos segZuintes pontos:

- manter o sistema no nivel operacional desejado, isto €, nas condigdes de projeto;

- utilizando somente agio proporcional com a malha de controle implementada, introduzir
mudangas no “set-point” variando o ganho proporcional até o sisterna oscilar continuamente;

- pessas condif;c‘)es obtém-se 0 ganho critico Ku ¢ o periodo critico de operagio Pu,
através dos quais calcula-se os ganhos do controlador, isto €, os valores dos seus pardmetros,
segundo o quadro (5.1).

Quadro 5.1 - Valores dos parametros do controlador PID segundo método de Ziegler-Nichols.

Parimetros do controlador

Agdes de controle | Kc (Depende da malha) 11 (Tempo) 1d (Tempo)

P Ku?2 - -
PI Kuw?2,2 Puw1,2 -
PID Kw1,7 Pu/2 Pw8

Fsses valores sdo obtidos através de estudos de projeto de sistemas “feedback”™ utilizando
métodos de resposta frequencial, baseado sobretudo nos conceitos de margens de ganho e de fase,
que de um modo geral sdo definidos como fatores de seguranga assumidos de forma ao sistema
apresentar uma resposta em malha fechada estivel e com satisfatério desempenho. Uma
elucidagdio muito clara desse assunto pode ser encontrado em STEPHANOPOULOS (1984),
LUYBEN (1990) e SEBORG et al. (1989).

Dessa forma, realizou-se o ajuste dos pardmetros do controlador da malha de oxigénio
dissolvido utilizando-se dessa técnica, cujos resultados sdo descritos a seguir.

O intervalo de amostragem do controlador foi de 0,1 horas, equivalendo a uma leitura da

variavel medida e controlada a cada 6 minutos.
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Inicialmente=, foi realizado a simulag¢3o do modelo do processo de produgio de penicilina
para a fase de prodwuago, assumindo-se as condiges ja citadas neste capitulo, com o objetivo de
analisar o comportamento do sistema antes da implementagio da configuragiio de controle.
Ressalta-se que esta analise constou da observagfo das duas varidveis envolvidas nesta etapa, isto
¢, a concentragio cde oxigénio dissolvido ¢ a velocidade de agitacio, que formam as varidveis
controlada ¢ manipulada, respectivamente. Os resultados obtidos para esta condiciio sdo
mostrados na figura 5.4

Analisando—se ésta figura pode-se observar, além da manutenc@o do valor da velocidade
de agitagio, dado a ndo presenca da malha de controle, a instabilidade nos niveis de oxigénio
dissolvido com o dexcorrer do processo, principalmente nas primeiras 48 horas, cujo crescimento

celular intenso prormrxove uma alta demanda de oxigénio.
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Figura 5.4 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagiio sem a
implernentagio de matha de controle.

Logo, fez-se o procedimento de determinagdio de parametros do controlador segundo
rotina apresentada por ZIEGLER & NICHOLS (1942). Os resultados obtidos com a variagdo do
ganho proporcional ndo foram, conforme descreve o procedimento original, uma oscilagdo

constante. Isso € devido a uma caracteristica inerente do sistema operado em batelada alimentada,
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que apresenta uma tendéncia a estabilizagio conforme o processo caminha para o seu término,

pois as condigdes o-peracionais tornam-se mais suaves, ¢ as ndo-linearidades do sistema n#o sio

td0 sentidas.
A figura 5.5 mostra os perfis das varidveis envolvidas. Os resultados obtidos foram:
Ku=13,0rps
Pu=0,1h

Dessa forma, calculou-se os parametros do controlador da matha de oxigénio dissolvido

considerando-se as agdes de controle P, PI e PID. Essas estimativas estdo contidas no quadro

(5.2), sendo realizadas conforme o quadro (5.1).
Os perfis das varidveis de interesse sdo mostrados nas figuras 5.6, 5.7 ¢ 5.8 para as a¢des

de controle P, P e PID, respectivamente.

Figura 5.5 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido ¢ velocidade de agitagdo para o ajuste

dos pardmentros do controlador.
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Quadro 5.2 - Estimativa dos parametros dos controladores da malha de oxigénio dissolvido.

Parimetros do controlador
Acdes de controle Kc (rps) i (h) td (h)
P 6,50 - -
Pl 5,90 0,0833 -
PID 7,80 0,0500 0,0125
10— T - T IM‘: A ;"‘"_v{ T T H T T T ']?;
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Figura 5.6 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagio com o

controlador com acdo proporcional.
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Figura 5.7 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido ¢ velocidade de agitagiio com o

controlador com agdes proporcional e integral.

Figura 5.8 - Perfis da concentragio de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagio com o

controlador com agdes proporcional, integral e derivativa.

A observagdo destas trés figuras permite analisar o desempenho das agdes de controle na

estabilizagio da malha de oxig€nio dissolvido, ndo somente em relagfio a variavel controlada, mas
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S

também quanto as <caracteristicas do comportamento da variavel manipulada envolvida. Dessa

forma tem-se que:

- a a Ao propocional ndo foi suficiente para controlar o processo, pois mesmo ndo
conferindo um aumento na instabilidade, o valor da variavel controlada encontrou-se distante do
“set-point” a maior parte do tempo, principalmente no inicio do processo, onde atingiu valores
acentuadamente inferiores em relago ao desejado;

- as aqéés proporcional-integral conferiram uma estabilidade e controlabilidade ao
sistema bastante satisfatoria em todo intervalo, necessitando de um perfil de varidvel manipulada
suave e, consequentemente, possivel de ser realizado na pratica;

- as agdes proporcional-integral-derivativa resultaram numa total instabilidade do
processo, sendo tidas como completamente inadequadas.

Logo, a conclusdo foi da melhor qualidade do controlador com agdes P1 na manutencio
dos niveis de oxigénio dissolvido, resultados esses que qualificam a metodologia adotada na

estimativa dos pardrmetros. Entretanto, deve-se ressaltar o seguinte:

- esta metodologia nfio fornece, na verdade, os melhores valores dos pardmetros a
serem implementados, mas uma estimativa sistematica a ser considerada como valores iniciais de
busca de um conjunto de parimetros 0timos particular a cada processo;

- os parametros obtidos do controlador ficam dependentes de algumas condi¢Ges
operacionais, tals coma. intensidade e tipo de perturbacfio, intervalo de amostra da variavel de
interesse, tempo de atraso da instrumentagdo do processo etc;

- 0 sistema considerado € essencialmente nfo estacionario, dado ao modo de
operagio em batelada alimentada, e nfio linear, dada a natureza microbiologica. Estes fatores
contribuem muito na dificuldade de estabilizagdo ¢, consequentemente, no projeto de sistemas de

controle.

5,2.2.3 Ajuste dos Parimetros do Controlador PID pela Minimizacio do IAE
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Nesta fase, o1 realizado o ajuste dos pardmetros do controlador para a malha da variavel
oxigénio dissolvido» ., considerando-se como metodologia o critério de performance dito tempo
integral, qual seja, = minimiza¢io da soma dos desvios absolutos, ou IAE, como é comumente
denominada (“integexal of the absolute error™).

O procedimx ento realizado constou da contabilizagio dos desvios absolutos em relagio ao
“set-point” a cada 1instante em que a amostra da variavel medida (e controlada) era tomada,

fazendo-se entdo, a somatdria destes valores ao longo de todo processo.

IAE(Co,) = ZI:ABS(COQ.i ~ Coysr) (52)

onde i representa a «discretizagio em fungdo do intervalo de amostragem.

Com o objetivo de minimizar essa somatoria, utilizou-se de um algoritmo de otimizagdo
baseado no métode> de Simplex Modificado ou Poliedros Flexiveis (HIMMELBLAU, 1972),
estabelecendo com«> fungdo objetivo o valor do IAE, ¢ como varidveis ‘independentes’ a serem
modificadas com o intuito da otimizag#o, os pardmetros K¢, i e td do controlador PID da malha

em questio.
Minimizar  TAE(C,, )= f(Ke,ti,td) (5.3)

Ressalta-se <gue houve a necessidade da incorporagdo da restri¢do de valores estritamente
positivos para a bussca dos parimetros do controlador que minimizem a fung¢o objetivo, de tal
forma a haver coer&mcia fisica dos resultados obtidos.

Na figura 5. 9 esti contido o fluxograma do procedimento de minimizag#o, cuja subrotina
do modelo do processo consta do fluxograma da figura 5.3, que € a simulagfio do sistema em

malha fechada no o=xigénio dissolvido.
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Bloco de declaragées e leitura:
- v-alores intciais dos parametros
do controlador PID

- precisio de convergéncia

Y
Bloco de otimizacio: :
. R sae L L Bloco da funcdo objetivo:
rotina de otimizagio da funcio |
. - fluxograma da figura 5.3
= objetivo da performance JAE  a— ~ -
, ) ' sendo a fungdo objetivo o
pelo método dos Poliedros | -
.. indice de performance TAE
Flexiveis -

comvergéncia ndo atingida

Bloco de terminagdo:
- saida dos resultados
parciais

- vernificagdo da
convergéncia baseado
na precisio

convergencla aiingda

4

Bloco de saida de resultados:

- impressdo das variaveis
otimizadas

- impressdo do valor minimizado
da funcdo objetivo 1AE

- precisao alcangada

Figura 5.9 - Fluxograma do algoritmo de minimizagio do IAF da malha de oxigénio dissolvido

pelo método dos Poliedros Flexiveis.
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O resultado obtido, fazendo-se uso de um intervalo de amostra do controlador de 0,1 hora,

constou do seguinte= conjunto de parémetros:

Kc=0,756.10" rps
1i=0,494.10"h
d=0.223.10"h

No quadro «35.3) encontram-se os valores de IAE para as condigfes até aqui testadas. Na
figura 5.10 tem-se os perfis da concentragfo de oxigénio dissolvido ¢ velocidade de agitagdo
resultantes da utilizag¢do deste conjunto de pardmetros obtidos.

A observacgdo dos valores contidos no quadro (5.3) permite verificar a significativa
redugdo no valor de IAE em relagiio a malha sem controle, quando houve a implementagio das
malhas de controle que acarretaram num comportamento estavel do sistema, no caso, o
controlador P1 resxzaltante do ajuste por Ziegler & Nichols, ¢ o controlador PID resuitante da
minimiza¢do do IAE. Comparando-se estes dois controladores, através das figuras 5.7 e 5.10,
verifica-se um cormportamento bastante similar em termos de IAE e estabilidade confenda ao

processo, havendo uma ligeira superioridade do controlador obtido via mimimizagdo da fungdo
IAE.

Quadro 5.3 - Valores de IAE para as condi¢des de ajuste do controlador da malha de oxigénio

dissolvido.
CONDICAO IAE(Coy)
malha sem controle 112,3
ajusste baseado no método de Ziegler-Nichols (Z-N) 67,1
controlador P (Z-N) 81,2
controlador PI (Z-N) 26,5
controlador PID (Z-N) 98.9
controlador PID (IAE) 252
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Figura 5.10 - Perfis da concentragio de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagio com o

controlador PID com pardmetros obtidos pela minimizag3o do IAE.

Essa melhora, embora ndo muito significativa, ¢ devido ao critério de estimativa dos

pardmetros do controlador que ¢ mais consistente, na medida em que € particular da malha em

estudo, possuindo uma rotina de calculo que assume todo intervalo de funcionamento (critério de

performance tempo integral). Além disso, a possibilidade da utilizagio da agio de controle

derivativa fornece uma maior robustez ao sistema, ¢ que acredita-se torna-o mais estavel frente a

diferentes situagdes de perturbagdes.

5.2.2.4 Analise das Influéncias do Periodo de Amostragem e Tempo Morto na

Eficiéncia do Sistema

Assumindo-se 0s pardmetros do controlador PID obtidos pela metodologia de

minimizacio do IAE, verificou-se a influéncia de dois fatores na andlise de desempenho do

sistema em malha fechada:
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)

- a vatilizagio de intervalos de amostragem de 0,05 ¢ 0,2 hora, isto €, valores
abaixo e acima do iratervalo utilizado na estimativa dos pardmetros ( que foi de 0,1 hora);
- corx 0O intervalo de amostragem de 0,1 hora, assumiu-se um tempo morto na

determinagio da var® ével medida e controlada de 0,1 hora (6 minutos).

Ressalta-se <yue este procedimento visou verificar uma condigdo normalmente encontrada
no caso de medigio <de concentragdo de oxigénio dissolvido, que € o tempo de atraso ocasionado
pela utilizacdo de wam eletrodo que resista & rotina de esterilizagio do equipamento, possuindo
dessa forma, uma m<mbrana que ocasiona este fato.

Nas figuras 5.11 e 5.12 encontram-se os perfis da concentragio de oxigénio dissolvido €
velocidade de agita<s&o para 0s trés casos em teste, € no guadro (5.4) tem-se os valores de IAE
obtidos.

A observag@&© destas figuras e deste quadro permite as seguintes verificagdes:

- urraa diminuigdo no periodo de amostrgem confere ao sistema uma maior
estabilidade, pois o processo de controle tende a uma fungfo continua, isto é, cada vez menos
discretizada, Entretzanto, o maior valor de IAE obtido € devido a maior contabiliza¢io dos desvios
absolutos na somatOria, uma vez que foram realizadas o dobro das amostragens;

- urx2 aumento no periodo de amostragem, por sua vez, apresenta um efeito
inverso, entretanto, a instabilidade ocasionada € bastante acentuada, estabelecendo a relevante
importancia que estza varidvel contém no projeto de sistemas de controle discretos. Também nesta
parte, o valor do IAE ndo ¢ representativo em termos de comparagdo, pois com o aumento deste
periodo de medida, © nimero de contabilizagdes dos desvios reduziu-se pela metade;

- a existéncia de um tempo de atraso na medida da varidvel controlada ocasiona
uma desestabilizag& o no sistema de controle, ressaltando-se a grande sensibilidade que este valor

possui, pois com apenas um tempo morto de 6 minutos, de igual magnitude ao periodo de

amostragem, 0 processo perde totalmente sua estabilidade.
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s0t.)
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Figura 5.11 - Perfis da concentragio de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagiio para

diferentes tempos de amostragens.
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Figura 5.12 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagdo assumindo

tempo morto na determinagdo da varidvel medida.

Quadro 54 - Valores de IAE para as condi¢des de diferentes tempos de amostragem no

controlador e consideragdo de tempo morto na determinagdio da variavel

medida.
CONDICAO TAE(Co,)

controlador PID(IAE) com amostragem do 2572
controlador 0,1 h

controlador PID(IAE) com amostragem do 50,7
controlador 0,05 h

controlador PID(IAE) com amostragem do 377
controlader 0,2 h

controlador PI (Z-N) com tempo morto 0,1 h 68.9
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8.3 Conclusdes

O estudo realizado neste capitulo, permitiu a obtengdo de algumas conclusGes importantes
ao controle do processo de penicilina na fase de produciio com relagdo a concentragio de
oxigénio dissolvido, considerando-se uma configuragdo “feedback” com leis de controle

proporcional-integral-dernivativo (PID):

- inicialmente a apresentagfio da estrutura “feedback” possibilitou a
implementacdo do esquema de controle discreto, utilizando-se da velocidade de agitagio como
variavel manipulada;

- a utilizagio da metodologia de Ziegler & Nichols na determinacdo dos
pardmetros do controlador mostrou-se eficiente, sendo a lei de controle com maior desempenho a
proporcional-integral;

- 0 ajuste dos pardmetros do controlador através da técnica de minimizag3o do
IAE, resultou num conjunto de valores com uma qualidade de resposta ligeiramente superior em
relagdo aquele obtido pela metodologia anterior, sendo essas agdes de controle proporcional-
integral-derivativa;

- 08 resultados obtidos variando-se os tempos de amostragem do controlador em
relagdo a variavel 1medida, no caso a concentracdo de oxigénio dissolvido, e a introdugiio de um
tempo de atraso na determinacdo ou leitura desta mesma variavel, mostraram a importincia que
estes dois pardmetros possuem na estabilizagio de um sistema discreto sujeito ao controle

automatico.

Ressaita-se a dificuldade de se obter uma estrutura de controle estavel e,
consequentemente, o0 ajuste dos parAmetros desse controlador, em sistemas como o aqui
investigado, que apresenta uma natureza essencialmente ndo estacionaria, devido ao modo de
operagdo em batelada alimentada, e ndo linear, devido as caracteristicas autocataliticas de

processos microbioldgicos envolvendo metabdlitos secundarios.
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QOutro pontO a ser destacado com respeito ao estudo de calibragio de controladores,
especialmente com agdes PID, ¢ a dependéncia dos valores dos pardmetros obtidos em relaggo ao
critério de performance utilizado, assim como o tipo ¢ magnitude das perturbagSes impostas.

Com base mnestes resultados sera estudado as caracteristicas da implementagio de

algoritmos ndo convencionais e avancados no capitulo seguinte, sendo possivel uma comparagéo

com a estratégia convencional.
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CAPITULO 6

CONT ROLES NAO CONVENCIONAL E AVANCADO DO
FPROCESSO DE PRODUCAO DE PENICILINA

Nee=ste capitulo fez-se uma andlise do desempenho da configuracdo de comtrole
“feedback-fererdforward” na maiha de oxigénio dissolvido, verificando-se a estabilidade do
sisternat com  Felacdo ds mudancas no tempo morto de leitura da variavel medida e periodo de
amostragem. Além disso, outra estratégia analisada foi a preditiva baseada na matriz dindmica
DMC, gjustexndo-se os pardmetros de projeto desse controlador pelas metodologias de
planejamente>  fatorial completo e andlise de superficie de resposta, considerando-se como
Jfungdo objet#vo e estabilidade os desvios absolttos com relacdo ao “set-point”. Finalmente foi
realizada a c>timizacdo simultdnea das concentragdes celular inicial e de substrato na vazio de
alimentacdo, e da estratégia de alimentagdo, considerando-se o sistema em maiha fechada com
o controladorz DMC.

6.1 Introdu < &0

Embora o controle “feedback” seja o tipo geralmente encontrado em processos quimicos,
ele ndo é o Gmico. Sua limitacdo esta associada ao fato do mesmo atuar somente depois de ser
detectado um desvio na varidvel de saida medida em relagio ao valor desejado. Com isso, a
atuagio efetiva do controlador pode ocorrer apos o sistema ter evoluido para um estado ndo
desejado, sendo ne<essario um tempo para o restabelecimento das condigdes pré-estabelecidas,
sendo este fungio dias caracteristicas do sistema e do controlador (STEPHANOPOULQS, 1984).

Neste senticlo, desenvolveram-se as configuragdes classificadas como n3o convencionais
e avangadas, com <« intuito de sobrepor as dificuldades em situagGes onde a agfo de controle
“feedback” convenscional ¢ ineficiente para produzir a resposta desejada.

A seguir, descreve-se de maneira resumida os principais tipos dessas configuragdes
(STEPHANOPOUL_QOS, 1984):
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(a) Configuragdes clissicas
(a.1) Convencionais
- proporcional
- proporcional-integral
~ proporcional-integral-derivativo
(a.2) Ndo convencionais

- controle compensatorio para processos com grande tempo morto ou
resposta inversa; A

~ controle de sistemas com multiplas malhas, apresentando ainda uma
estrutura SISO, isto €, casos onde existem mais que uma medida e apenas uma manipulagio
(denominados controle cascata, e varios tipos de controles seletivos: “override control” e
“auctioneering control” ), e casos onde existe uma medida e varias manipulagdes (denominado
controle “split range” );

- controle “feedforward”, onde ¢ realizado a medida direta da perturbagio
ou distirbio, e na sequéncia a agio de controle para eliminar o seu impacto no sistema, isto €, a
acdo de controle ¢ tomada antes do sistema sentir a perturbagdo, de um modo antecipatério,
possuindo, assim, potenciais teoricos de controle perfeito. Existem dois tipos de controle
“feedforward™ estado estaciondario e dindmico, conforme 0 modelo adotado para a estimagio da
perturbacdo. Geralmente este tipo de controlador vem associado com a configuracio “feedback”,
pois, dessa forma, obtém-se as vantagens das duas no controle do processo. Uma das mais
importantes variagOes deste tipo de configuragdo € o denominado “ratio control”, onde dois
distirbios sdo medidos e mantidos pelo controlador numa razio constante entre si;

- controle inferencial, utilizado quando uma saida que € controlada ndo
pode ser medida diretamente, havendo a necessidade de sua estimativa através de um modelo
matematico ¢ de outras medidas disponiveis;

- controle ndo-linear, consistindo da utilizacio de controladores nio-

lineares para processos ndo-lineares, isto €, modificar a agio de controle e/ou 0s pardmetros do

controlador de modo a compensar as ndo linearidades do processos.
{b) Configuracdes avancadas
- controle baseado em modelos, consistindo da utilizagio do modelo do processo

para calcular os parametros do controlador, mas com uma caracteristica de uso mais explicita.
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Existem dois tipos principais: “minimal prototype design”, onde a resposta em malha fechada
desejada para uma dada entrada € especificada e, “internal model control” (IMC), onde um
modelo do process© em malha aberta ¢ usado de modo que a selegdo da resposta em malha
fechada especificada fomega um controlador “feedback” realizdvel fisicamente;

- controle preditivo {“model predictive control”, MPC), consistindo da utiliza¢do
da identificagdo do processo através de ajuste de modelos quando ao sistema € imposto algum
tipo conhecido de perturbagio (degrau, por exemplo), com o intuito de calcular mudangas futuras
na variavel manipuladé de modo a otimizar algum indice de performance. Existem dois tipos
basicos de controladores preditivos: “model algorithm control” (MAC) e “dynamic matnix
control” (DMC),

- controle adaptativo, utilizado quando ocorrer a necessidade de ajuste automatico
dos parametros do controlador, de modo a compensar as vanagdes pas caracteristicas do
processo, seja por este ser de natureza néo-linear, seja por este ser de natureza nio-estacionaria.
Existem dois tipos basicos de controladores adaptativos: ganho programado (“gain schedule”) e
auto-adaptativo ( “rmodel reference” e “self tuning” ),

Além desses sistemas monovariaveis (SISQ) discutidos até aqui e suas consequentes
variagbes, tem-se as configuragGes para sistemas multivaridveis, Embora sendo uma direta
extrapolacdo dos sistemas simples, possuem caracteristicas adicionais, principalmente no
tratamento matematico € no tocante as interagdes entre as varidveis e, por conseguinte, entre as
malhas de controle.

Destaca-se que as estruturas de controle de sistemas multivanaveis podem ser do tipo
miltiplo SISO, onde ndo ocorre interagdio entre os controladores, € do tipo MIMO, onde os
controladores das mmalhas interagem, isto €, agem em outras malhas além da sua propria.

Ressalta-se que a classificagdo colocada neste ponto deve ser periodicamente atualizada,
principalmente com relagdo as configuragdes e leis de controle avangadas, dado aos

desenvolvimentos atingidos com a grande investigag3o existente nesta area do conhecimento.

6.2 Implementaciio de Controle “Feedback-Feedforward” no Oxigénio Dissolvido
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6.2.1 Introdwcao ao Controle Antecipatorio (STEPHANOPOULOS, 1984; SEBORG et
al., 1989)

Configuragdes de controle “feedback” ndo podem realizar um controle perfeito de um
processo quimico, isto €, manter continuamente a saida deste num valor desejado na presenga de
perturbagdes. Isso ¢ devido ao modo de funcionamento desta configuragdo, que somente reage
apos ter sido detectado um desvio do valor de saida em relagdo ao valor desejado.

Por outro lado, a configuragio “feedforward” mede diretamente os distirbios ¢ toma uma
agdo de controle para eliminar os impacto destes na saida do processo. Portanto, a configuragdo
antecipatoria tem caracteristicas tedricas potenciais para executar um controle perfeito.

Na figura 6.1 € mostrado o sistemna de controle antecipatorio, cujo distirbio é medido
diretamente antecipando-se, entio, o efeito que seria sentido na saida do processo. Na sequéncia,
a variavel manipulada ¢ ajustada de tal forma a eliminar completamente o impacto desse
distirbio na variavel controlada. A acdio de controle inicia-se imediatamente apds as alteragdes
terem sido detectadas. Nesta mesma figura tem-se o esquema “feedback” , onde esta claro a
diferencga entre ambos: o primeiro age de uma maneira antecipatéria, enquanto o segundo de um

modo compensatorio.

Y

Controlador 4 . ——735—»  Processo

Controlador

(a) )

Figura 6.1 - Estruturas das configurag8es de controle: (a) “feedforward” e (b) “feedback™.
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O projeto de controladores “feedforward” dependem fortemente do conhecimento do

modelo do processo.. surgindo neste ponto, dois tipos caracteristicos:

- est&aticos: baseados em modelos em estado-estacionario;

- dindéAmicos: baseados em modelos em regime transiente.

O quadro (6.1) apresenta uma lista de vantagens e desvantagens das configuragdes

“feedback” e “feedforward” no intuito de haver uma comparagio entre esses dois esquemas.

Quadro 6.1 - Vamtagens ¢ desvantagens das configuragdes “feedback” e “feedforward”
(STEPHANOPOULOS, 1984)

Vantagens Desvantagens
“FEEDBACK™
- nfo requer identificagdio e/ou medidal- espera o efeito dos distirbios serem
de nenhum disturbio sentidos antes de agir
- é insensivel a erros no modelo - ¢ insatisfatorio para processos lentos ou

- ¢ insensivel a mudangas nos|com grandes tempos de atraso
pardmetros - pode criar instabilidade na resposta em
malha fechada

“FEEDFORWARD”

- age antes do efeito do distarbio ser|- requer identificaglo e/ou medida de
sentido pelo sistema todos os disturbios considerados

- ¢ bom para sistemas lentos ou com |- ndo pode compensar distirbios no

significantes tempos de atraso considerados
- ndo introduz instabilidade na resposta | - sensivel & variagdes nos pardmetros

em malha fechada - requer bom conhecimento do modelo

do processo
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6.2.2 Funda xmentos Tedricos do Algoritmo “Feedback-Feedforward”

A estrutura ©*“ feedforward” aqui desenvolvida ests baseada no conceito de regime pseudo-
estacionario da variavel diretamente envolvida, isto €, o controle antecipatorio possui
caracteristicas estati cas dado sua relacio a um modelo ndo-transiente.

Inicialmente=, assume um regime pseudo-estacionario para a conceniragdo de oxigénio

dissolvido:

il

4o, (Co, V)]

0 (6.1)

logo através da equagio (3.21).

KLa = [Cﬂ;.(l m Coz ) V] (6.2)

Neste pontc» faz-se a estimativa do Kj, necessario para as condigdes do processo, ou seja,
para os niveis das v aridveis operacionais nesse instante, calcula-se o coeficiente de transferéncia
de oxigénio que o pPTOCesso necessita.

A partir dacqui procede-se para a estimativa da velocidade de rotagio que fornega esse
coeficiente. Ressalta-se que a estrutura antecipatoria faz-se sentir nestes dois pontos: na
estimativa do coefiCiente através das vaniaveis volume, velocidade de respiragio e concentragdo
celular, como tami>ém no calculo da velocidade de rotacgdo, através das varidveis relacionadas,
como viscosidade aparente e vazdo de aeracio.

Logo, para a realizagdo desta estimativa faz-se a seguinte sequéncia:

y=K' N 6.3)
o, =Ky
K =130.Cx"? (6.4)
n=039
22wy
NRem= 20 (6.5)
Hep

LOPCA -DPQ - FEQ - UMNICAMP



Capitulo 6 - CONTROLES N AO CONVENCIONAL E AVANCADO DO PROCESSO DE PRODUCAQ DE PENICILINA 142

Npo = f(NRem) (6.6)
Po = NPo.N*.Di’ p (6.7)

““1““ 2

V 1 Yoas Ed
Pg = (KLQ ‘"(5'"6“6?] Qpfv,-g)3 (6.8)

o
Pg ) 044 056
B (1,0 Q

~ Po’.Di’ (6.9)

A equagio (6.6) consiste de uma interpolagfo numérica (apéndice A). Observa-se que as
equagdes (6.3) 4 (6.9) sdo utilizadas de uma maneira iterativa, isto €, arbitra-se um valor inicial de
N e procede-se os calculos até obter um outro valor de N. Estes dois valores sdo utilizados por
uma subrotina de convergéncia gerando um terceiro valor de N, utilizado novamente nos
calculos. Repete-se o procedimento até que a diferenca entre o utilizado na equagdo (6.3) ¢ o
obtido na (6.9) seja menor que uma precisio pré-estabelecida. Logo, obtém-se a velocidade de
rotagdo estimada via algoritmo “feedforward”.

Dessa forma, a lei de controle “feedback™ PID necessita ser reestruturada para incorporar

a agdio “feedforward” :

c(y) = [Css(t) - Cslt - Ta)] +C(t~Ta)+
Ta d

+ Kc.{[l o wm].s(t) - [1 + ?—Tﬂ] e(t—Ta}+ %.a(t - 2_Ta)}

(6.10)
71 Ta a

onde css(t) € a vandvel manipulada no instante t calculada segundo o algoritmo “feedforward”
(ou no regime pseudo-estacionario). As outras variaveis possuem o mesmo significado da
equagdo (5.1) da configuracdo “feedback™ .

A figura 6.2 apresenta uma representacio esquematica deste algoritmo “feedback-
feedforward”, ressaltando-se que no bloco antecipatorio encontra-se o calculo iterativo da

variavel manipulada (no caso, velocidade de rotagéio) em regime pseudo-estacionario.
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Bloco de declaragées e leitura:
- parametros modelo/controlador
- valores iniciais de integraco

- perturbagdes

maha fechada de
controle - varsvel
controhda

Bloco de controle "feedforward"':
calculo da velocidade de rotagdo baseado no
regime pseudo-estacionario com restrigdes

Bloco de controle "feedback":
- subrotina de controle PID
- calculo com restrigdes da variavel

manipulada
- calculo do IAE

i

AL

RS R

Bloco de simulagdo do processo:

- definigdo da vazio de alimentagdo

- subrotina de integragio

- modelo do processo

- calculo da fungio objetivo de produtividade
- consideragdo da amostragem e tempo morto

Bloco de saida de resultados:

- impressdo das variaveis de interesse
- verificagdo do término da simulagdo

e s

Figura 6.2 - Representa¢io esquematica do algoritmo de controle “feedback-feedforward”.

6.2.3 Analise da Eficiéncia do Sistema de Controle
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Inicialmente ressalta-se que os valores das varidveis envolvidas nesta etapa sdo os
mesmos daqueles destacados no item 5.2.2.1 do capitulo anterior que tratou da estrutura de
controle “feedback’™.

A analise da eficiécia deste sistema de controle ndo-convencional consistiu da utilizacdo
do controlador PI[D, com os parimetros fornecidos pela metodologia Ziegler-Nichols, e
observando-se as modificagdes devido a adigfo da configuragio “feedforward”.

Neste sentido, as figuras 6.3, 6.4 e 6.5 apresentam os prefis de oxigénio dissolvido e
velocidade de agitagdo para as leis de controle P, PI e PID, respectivamente, assumindo-se a
configuragdo “feeedforward”.

Observando-s¢ estas figuras ¢ comparando-as com as figuras 5.8, 59 e 5.10,
respectivamente, nota-se o efeito estabilizante exercido pela configuracio “feedforward”,
principalmente para o controlador com agdes PID, demonstrando a ajuda que a antecipagdo da
perturbagdo, principalmente em sistemas ndo-lineares e ndo-estacionarios, ocasiona para a
controlabilidade da maiha.

Entretanto, este mesmo resultado ndo foi obtido quando utilizou-se dos pardmetros do
controlador PID estimados pela metodologia de minimizagdo do IAE, conforme se observa na
figura 6.6. A comparag8o com a figura 5.12 mostra toda a instabilidade ocasionada pela adigdo
desta nova estrutura.

Estes resultados demonstram que, embora potencialmente a adicio da configuragio
“feedforward” tenha um efeito benéfico, principalmente quando acoplada a uma configuracéo
“feedback”, existem casos cujos resultados ndo sdo satisfatérios, havendo, portanto, a necessidade
de estudo de cada aplicagio.

Outro ponto verificado foi o efeito dos tempos de amostragem e de atraso na leitura da
variavel medida, utilizando-se do controlador PID com parimetros estimados pela metodologia
de Ziegler-Nichols. Analogamente aos resultados obtidos no item 5.2.2.4, o sistema mostrou-se
sensivel a estes efeitos, principalmente com relagdo ao tempo de atraso, mostrando que a adigfio
dessa estrutura “feedforward” nio acarreta uma maior robustez & malha de controle. A figura 6.7

mostra os resultados para um periodo de amostragem de 0,2 hora e para um tempo de atraso de
0,1 hora.
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Figura 6.3 - Perfis da concentragio de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagio para o
controlador com agdo proporcional e configuragio “feedback-feedforward”.
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Figura 6.4 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagfio para o

controlador com agdes proporcional-integral e configuracdo “feedback-feedforward”,
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Figura 6.5 - Perfis da conceniragdo de oxigénio dissolvido ¢ velocidade de agitagdo para o
controlador com ag¢des proporcional-integral-derivativa e configuragio “feedback-

feedforward”.
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Figura 6.6 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido ¢ velocidade de agitagio para o
controlador PID com minimizagiio do IAE e configuragdo “feedback-feedforward™.
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Figura 6.7 - Perfis da concentragdo de oxigénio dissolvido ¢ velocidade de agitagfo para o
controlador PID e configura¢fo “feedback-feedforward” : (a) tempo de amostragem
0.2 h; (b) tempo morto 0,1 h.
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6.3 Impleme=mtacio de Controle Preditivo DMC no Oxigénio Dissolvido

6.3.1 Introd macdo ao Controle Preditivo

Na dltima de<Scada tem ocorrido um grande desenvolvimento nas estratégias de controle
avangado, principa]mehte com a utiliza¢io do modelo do processe como parte do controlador.

Neste conteXto, existe um método bascado num modelo no dominio do tempo,
desenvolvido pela Sthell Oil Company, em trabalho apresentado no 86™ National AIChE Meeting
em 1979 por C. R. Cutler e B. L. Ramaker com o titulo “Dynamic Matrix Control : A Computer
Control Algorithm’, denominado controle por matriz dindmica, DMC, existindo atualmente
varias versoes desse algoritmo oniginal (LUYBEN, 1990).

Esta configuaragdo apresentou grande sucesso devido a sua facilidade de modelagem,
baseada numa representagio do processo em malha aberta frente a uma perturbagdo degrau, e
diferindo dos model©s em espago de estados (“state space”) ou fungdes de transferéncia. O DMC
é, portanto, obtido experimentalmente a partir de curvas de respostas do processo tipo entrada-
saida (LUYBEN, 1990).

A idéia basica deste algoritmo € utilizar um modelo do processo no dominio do tempo
ajustado frente a urna perturbagdo degrau, de tal maneira a permitir o calculo de mudangas
futuras na variavel manipulada, ocorrendo desse modo uma minimizagdo de algum indice de
performance. Assim, 0 DMC efetua o cilculo das agbes de controle de modo a otimizar a
trajetoria futura do processo, incorporando restrigbes nas variaveis,

De um modo geral, essas técnicas de controle preditivo baseadas em modelos de
convolugio discretos sdo denominados MPC, “Model Predictive Control”, referindo-se a uma
familia de controladores onde ha utilizag&o direta de um modelo.

Surgidas a partir de procedimentos heuristicos, duas técnicas de controle apresentaram
bastante interesse industrial: 0 MAC, “Model Algorithm Control”, € 0 DMC, “Dynamic Matrix
Control”. Ambos envolveram basicamente um modele de convolugiio discreto para representagéo

do sisterna (modelo ndo-paramétrico ou modelo de convolugfio), uma trajetoria de referéncia, um
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critério de otimizac¢ao ¢ a consideragdo de restrigdes. Entretanto, o MAC utiliza um modelo
interno de resposta a perturbagio impulso, enquanto no DMC esta € do tipo degrau.

Neste sentido, foram desenvolvidas varias configuragles que podem ser conceituadas

como particulariza¢Oes destas duas estruturas. Dentre as quais:

- “Simplified Model Predictive Control”, SMPC

- “Linear Dynamic Matrix Control”, LDMC, baseado no congeito original do
DMC utilizando o método de programacio linear

- “Internal Model Control”, IMC.

Os algoritmos de controle preditivo que utilizavam modelos parametricos (CARIMA ou
CARMA, por exemplo) requerem a identificagdo dos pardmetros para a implementagéo em linha,

e sio usados essencialmente no contexto adaptativo. Os principais controladores sdo:

- “Generalized Predictive Control”, GPC

- “Extended Prediction Setf-Adaptive Controller”, EPSAC
- “Extended Horizont Adaptive Controller”, EHAC.

6.3.2 Fundamentos Teéricos do Algoritmo Preditivo DMC (PINTO,1990; KWONG,
1992)

Atualmente a maioria das técnicas de controle preditivo com modelos sdo aguelas
baseadas na otimizagio de uma fungo objetivo quadratica envolvendo o erro entre o “set point” €
as saidas preditas. Embora estas técnicas sejam computacionalmente intensivas, elas podem ser
implementadas em controle de processos por computador.

Meétodos de projeto desta categoria estio baseados num tipo particular de modelo
discreto, o denominado modelo de convolugdo, e incluem controle por matriz dindmica
(“Dynamic Matrix Control” - DMC) e controle algoritmico com modelo (“Model Algorithm

Control” - MAC). Ambas técrucas foram utilizadas com sucesso em aplicagdes de controle em
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processos industriais. Elas podem lidar também com restrigSes nas varidveis controladas e
mamipuladas.

O modelo vasado em controle preditivo é um modelo entrada-saida expresso como uma
convolugiio das resgoostas impulso ou degrau. Estes modelos sdo ndo-paramétricos, ao contrario
dos modelos de ordle=m conhecida, sendo recomendados & processos que exibem comportamento
dinimico nfo usual . A vantagem destes modelos de convolug#io discretos € que os coeficientes do
modelo podem ser ©btidos diretamente de dados experimentais de resposta frente as peturbages
degrau na entrada, 1130 assumindo uma estrutura de modelo.

Para obter taal modelo, a pratica usual seria fazer um teste ‘degrau’ em cada entrada por
vez ¢ registrando a resposta de cada saida do processo. As respostas ‘degraw’ podem entdo ser
usadas diretamente ppara obter o modelo de convolugdo (MARCHET T] et al., 1983).

Ressalta-se que o modelo de convolugdo € desenvolvido considerando-se a resposta em
malha aberta. E imyportante também acompanhar a resposta do sistema até esta alcancar 99% da
variagdo total. Este tempo € denominado horizonte do modelo (NEWELL & LEE, 1989).

A cada amostragem, o valor da resposta ‘degrau’ da variavel de saida € conhecido como o

peso da resposta degrau a;. A diferenca entre dois pesos da resposta degrau sucessivos:
hi = da; ~ B (61 ])

¢ conhecido como eso da resposta impulso. Entio, o valor da vaniavel de saida predito y* , em

uma amostragem graalquer k, pode ser expresso como:
v = 3 byt (6.12)
i=}

Considera-se uma representagdo finita, fazendo-se h=0 para i > N, sendo N um nimero
finito de intervalos de amostragem {ou horizonie do modelo).

Assim para © instante k:

N
Yo = hiug (6.13)

i=t
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Para o instarite k+1 tem-se;

N
Y ko = Zhi-uk+l-i (6.14)
=l

Subtraindo-se (6.13 ) de (6.14) tem-se:

N
Yo = ¥k = 3 WU = ug) (6.15)
i=}

Variivel
Manipulada

3

u,
oy, | Au,

.

x-1 k k+1 k+2 k+3 k+d k+% k+6 A Tempo

Saida
Controlada
F 3

yh+ 7

Yo

R [
Yha
YH 1 }
Y

y

Tempo

Figura 6.8 - Perfis das variaveis manipulada e controlada para obter ¢ modelo de convolugio.
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Definindo-se
Auk = Uy ~ Uy (616)

e substituindo-se (6 .16) em (6.15), tem-se

N
ypk+l = y"k + Zh, .Aukﬂ_i (617)

i=}
O modelo anterior deve sofrer correges, incorporando uma estratégia de realimentagio.

No instante anterior, o valor predito de saida é comparado ao valor medido (y), sendo o desvio

usado para a correg:&i0 no instante atual (y°):
Yot = ¥Pea + (¥~ ¥%%) (6.18)
O valor desejado para a saida (v ) no instante k+1 ¢ especificado na forma de uma
trajetoria de referéncia, que ¢ admitida de primeira ordem. Esta representagio do valor desejado é
equivalente a um filtro de primeira ordem e n3o constava da estratégia inicial do DMC, sendo
incorporada da estrateégia MAC. O pardmetro o determina o quéio rapido a trajetoria atinge o “set
point” ysp :
¥ = ayy +{l1-a)yen, 0< o <1 (6.19)
O objetivo € que se tenha:

yck+i = ydk+i (620)

Substituindo-se (6.18) € (6.19) em (6.20), tem-se:
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Yo + e~ ¥ = oy +(1-a)ysn

(6.21)
ypk+t - ypk = (1""“@1).3k
sendo
€ =Ysp, — Vi (6.22)
Utilizando © modelo de convolugéo dado por (6.17), tem-se:
N
> hiAug =(l-a)e (6.23)

i=l

A agdio de controle, isto ¢, a variavel manipulada (u), ¢ determinada no instante k+1

rearranjando-se (6.23). Logo:

I~a 1 <
( )ek — > i AU (6.24)
hl ht i=2

Ay = Upyy — Uy =

Até agora o desenvolvimento foi feito considerando-se predigio simples. A partir daqui
sera mostrado o casc de predigio miltipla. Em outras palavras, a saida do processo era predita
para apenas o primeiro instante no futuro ¢ a varidvel manipulada determinada de modo que a
resposta calculada fosse igual a desejada.

Neste desenvolvimento, a resposta sera predita em R instantes futuros e as agles de
controle serdo calculadas com intuito de minimizar as diferengas entre a resposta e a trajetoria

desejada. A figura 6.9 mostra esquematicamente o desenvolvimento que se segue.
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varncnwel | o
contreolada saidas recis ?rcja’rpuc
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Figura 6.9 - Representacio esquematica do algoritmo de controle DMC.

O modelo <le convolugio (6.17) pode ser estendido para R instantes futuros (denominado

horizonte de predig&o):

N
Yoo = Yoo + 3 WAt i=12,..R (6.25)

=}
Damesma forma, tomando-se a equagio (6.18) o modelo é corrigido:
¥ri = Yok + (Yiewjos — YPksiet) j=12,..R (6.26)
sendo

Y% = Yi (6.27)
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Combinando-se (6.25) e (6.26), tem-se:
N
Ve = ¥okj1 + Zhi.Auk.;.j-l j=12,..R (6.28)
i=]
Para o instamte k+1 tem-se;
N N
yciwl = Yck -+ Zhi.Aukqmi =¥+ Zhi.&ukﬂ-;
i=1 i=l
{6.29)

yckﬂ = ¥y + h;.Auk + hz.AUkWI +...'f‘hN ,AukH_N

Os valores Auyy , Aug, , ..., Ay sfio conhecidos. Agrupando-se num Gnico termo, tem-

SE:
N
S =D hAug (6.30)
i=2

Logo, a equeacio (6.29) se torna:
yckﬂ =¥y + h;.ﬁuk 4 Sj (631)

Repetindo-se o procedimento para k+2, tem-se:

N
yck+2 = Yy + Zhi.Auk+2_;

i=}
(6.32)
yck#.’! = Vi h[.AUkH + hz.Au;: +...+hN.Auk+2ﬁN

Agrupando-se novamente os valores conhecidos num tnico termo:
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N
82 = Zhi.Aqu_i (633)
i=3
Chega-se a seguinte €quagio:
Y2 = Vi + AU + hy Ay + S, (6.34)
Substituindo-se (6.31) em (6.34), tem-se:
yck+2 =¥y + (h1 4 hz).Auk -+ h,.Auk+1 -+ S] + Sz (635)
De forma analoga para k+3, tem-se:
yck+3 = Yy -+ (hl +h, + hg).Auk + (hl + hg).Aukﬂ + h;,Au]H.z + S} + 82 + S3 (636)
sendo

N
S;= ZhivAuk+3»i (6.37)

i=4

Definem-se genericamente:
P = Z_;S‘“ i=12,..R (6.38)
N
Sw= 2 hiAUns m=12,. R (6.39)
i=m+]
a = h i=12_ R (6.40)
=1

Para o instante k+j, tem-se:
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yck+j = yi + a}-.Auk + a;_l.Auk_i +...+31.Aug+j_1 e P‘= : (641)

A equagdo (6.41) pode ser reescrita na forma matricial para os R instantes futuros. Logo

obtém-se:
yck+1 . i a, 0 .. 0 ol Ay, 1T b 4% +P] i
yck+2 ds a; o 0 0 Auk_,_l Y + Pz
=i .. O | R + (6.42)
Yk R ar.i 8g-2 .. & O Aug.gos Vi +Pry
“yck~+R ]t ap gy ... & 4 | hAUgﬁle; Y + Py ]
Sendo a trajetona dada por:
Vi = oy + (1) yen, (6.43)
Na forma matricial:
i yékﬂ ] i Uy Y +(1“(11).y59k
ydk+2 Oy Vg +(1”“(12).y5pk
= (6.44)
ydk+le ag_;.yk ‘i‘(l—ag_;).yS&
B ydk+R i L e Yy +(1—ag).ySpk
Subtraindo-se (6.42) de (6.44), tem-se:
E= —@‘.A_u-i- E_ (6.45)

Sendo A’ uma matriz triangular RxR e Au um vetor R-dimensional, respectivamente.

Ressalta-se que:
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Al = a4 se i2j
Alj=0 se 1<}

Os demais vetores s80 defimdos da seguinte forma:

— -

d
Vet — y°k+;

d
Y oks2 y°k+2

&
Voheret = YharA1

i YR — Yer |

(6.46)
[ (1~o)e - P
(1-o2)ec — Py

.t
H

(I—G,R_;).ek - Paoy
3 (I—'ag).ek - Pr j

A defini¢io de ¢ ¢ dada pela equagdio (6.22). E importante notar que E’ € calculado com
base nas agdes passadas de controle e representa o desvio predito da saida com respeito 4
trajetoria desejada. Porém, o calculo de E’ assume que ndo ocorrerdo pertubagdes no intervalo
entre k e ktR.

E importante lembrar neste ponto que N ¢ o horizonte do modeto € R o horizonte de predigéo.
Se ¢ requerido que a saida predita seja igual 4 desejada, entdo:

E= 0 =-AAwE (6.47)

logo

’)'15’ (6.48)

TOPCA - DPQ - FEQ - UNICAMP



Capitulo 6 “ONTROLES A CONVENCIONAL E AVANGADO DO PROCESSO DE PRODUGAO DE PENICILINA 154

A solugio <dada pela equagfo (6.48) € iUnica, sendo obtida a partir de um sistema
determinado, entretanto, ¢ baseada na imposicio de que a variavel controlada seja igual &
trajetoria desejada ao longo do horizonte de controle, 0 que ¢, muitas vezes, fisicamente
impossivel.

A estratégi;mm do DMC consiste em se obter um sistema indeterminado, reduzindo
arbitrariamente a di znenséo do vetor Au. Admite-se que Aug,j =0 paraj 2L, sendoL <R, onde L

¢ denominado horizonte de controle.

Logo, a equagio (6.42) toma-se:
dyck+i ] i a; 0 O IF Auk ] i Yk -+ Pl 7
Voke2 a; a .. 0 Al Vi + B
........ =1 .. | EE + (6.49)
VxaRr-1 ag; @p-2z ... Ap-L AUy, Vi + Py
Voker | @8R 8ot . Bpopa ([ AW | | e+ B |
A equagdo {6.47) pode ser escrita como:
1:34 = - [~}..A_u+ I?E (6.50)

sendo A chamada MMatriz Dindmica de dimensdo RxL ¢ Au o vetor de agdes de controle, que
aparecem na express#0 (6.49). Nota-se que a matriz A ¢ formada pelas primeiras L colunas de A’

O sistema, ¢ue ndo apresenta uma unica solugdo, deve ser resolvido segundo um critério
de otimizagdo. Corxforme a estratégia original dos minimos quadrados, minimizando-se o indice

de performance quadratico:
J(/_\u) - ETE (6.51)

cuja solugdo
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-1
su=(ATA) ATE (652)

Dessa forma obtém-se as agbes de controle no intervalo de k 4 k+L-1, porém somente Auy
sera implementada. No instante k+1 a equagdo (6.52) € utilizada novamente.

A equagdo (6.52) fomece a solugdo para o problema de otimizacdo sem restrigdes.
Entretanto a lei de controle pode resultar em movimentos bruscos na variavel manipulada. Defini-
se, entdo, um indice de performance modificado que incorpore restrigdes de supressdo,

penalizando os movimentos da vanidvel manipulada:

J(A_u) = ETW, E+ Au" W Au (6.53)

sendo W, e W, matrizes positivas semi-definidas e diagonais. Nota-se que W, permite introduzir
penalidades nos erros preditos.

A lei de controle resultante da fungfio objetivo definida em (6.53) ¢ dada por:

-1
Au= (A_T WA+ w2] AT W, E (6.54)

Ressalta-se que o desenvolvimento realizado até aqui vale para sistemas SISO.
Para implementar a lei de controle preditivo, os pardmetros de projeto devem ser

especificados, incluindo:

N - horizonte do modelo

R - horizonte de predigdo

L - horizonte de controle

Ta - tempo de amostragem

W, e W, - matrizes de ponderagéo.
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Usualmentee W, € igual a matriz identidade, implicando que todos os R erros preditos sdo
ponderados igualme=nte. Tem-se¢ que W, ¢ igual ao produto de um escalar ‘f’ pela matriz
identidade, sendo < ste f um escalar nfio negativo chamado fator de supressdo de movimento,
servindo como um £ ztor de sintonia para 0 esquema de controle preditivo. Este fator de supressio
de movimento é usz& «do na fungfio objetivo para ponderar as varia¢des nas entradas.

Dessa forrrx =z, aumentando-se ‘f tem-se a resposta em malha fechada mais lenta,
reduzindo-se o tamyzx miho das variagOes nas entradas geradas pelo controlador, contribuindo-se para
o aumento da robustez.

A es<colha de N e Ta estiio inter-relacionados e afetam a escolha de R. O horizonte
do modelo ¢ usualrr» ente selecionado de tal forma a N, Ta ser igual ao tempo em que a resposta ac
degrau da malha alt>erta alcance 99% da variagfo total (entretanto, em alguns casos € possivel
selecionar N corresg>ondente a 95% desta variagio total).

Os parimetT oS R e L tem uma enorme influéncia na quahdade do controle. O pardmetro R
¢ o nimero de predi<0es que sdo usadas nos calculos de otimizagio. Aumentando-se R resulta em
agdes de controle +T™mais conservativas, tendo um efeito estabilizante, mas também aumenta o
esforgo computacicorazal.

Usualmente o horizonte de predigdo R € escolhido para cobrir um tempo igual ao tempo
morto mais o temp<» que a saida alcance 60% do estado estacionario. O honizonte de controle L ¢
o nimero de agdes Futuras de controle que sdo calculadas na etapa de otimizagdo para reduzir 0s
erros preditos. O esforgo computacional aumenta com L tal que L.Ta seja aproximadamente igual
ao tempo para que zx resposta em maiha aberta alcance 60% da varnagao total. Para L > 5, o valor
de R nfo é crucial <desde que apenas o primeiro movimento seja implementado. Entretanto, um
valor grande de L. Tesulta em excessivas agbes de controle. Para o caso especifico onde L =R,
usualmente tem-se wam controle insatisfatorio desde que resulta no controle de protdtipo minimo
(“deadbeat”). Um ~alor menor de L leva a um controle robusto que € relativamente insensivel a
erros de modelagerxa (SEBORG, 1989; LUYBEN, 1990).

Um importamnte aspecto de muitos problemas de controle € a presenga de restrigdes em
ambas as variaveis: controladas e manipuladas. Restricdes de desigualdade geralmente surgem
em problemas de controle de processos devido a limitagSes fisicas dos equipamentos envolvidos
na planta (como bombas, valvulas de controle, e trocadores de calor). Estas restrigbes sdo

frequentemente i postas como parte da estratégia de operagiio do sistema ou objetivos de
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controle. Por exemolo, o objetivo de controle pode ser maximizar a velocidade de produgdo do
processo, satisfazenn«lo as restrigbes de qualidade do produto e regime de operagio indesejaveis.
Qs parAmetros de sintonia podem ser ajustados para satisfazer as restrigGes nas variaveis
manipuladas. Especificamente o fator de ponderagéo f e o horizonte de controle L tem os maiores
efeitos no esforgo Ao controle. Valores grandes de ‘f° penalizam as variaveis manipuladas mais
fortemente, resultarado num menor esforgo de controle. Entretanto, o ajuste de ‘f” ¢ apenas uma
maneira indireta de satisfazer os limites inferior ¢ superior nas varidveis de entrada e saida, isto €,

restrighes da forma:

Wi min = [ H = Uj max
¥i.min = y% s ¥Yi.max
Zimin S Z S Zimax (6.55)

i=12,..

Em outras palavras, a selecdio iterativa dos parAmetros de sintonia deve ser feita no
procedimento de projeto até que as restrigdes sejam satisfeitas, um procedimento que usualmente
¢ insatisfatérno.

As restrigdes sdo classificadas em fixas e variaveis no tempo. Podem ser definidas como:

- fixas: sdo sempre ativas, isto €, devem sempre ser obedecidas;
- variavels: podem ser ativas ou ndo, dependendo das medidas feitas na planta ou
em outras condigS3es. Assim, elas se tornam parte do modelo do sistema de controle apenas

quando sio ativas, Em todos 0s outros instantes elas sdo invisiveis ao modelo de controle.

Um método mais direto de satisfazer as restrigSes nos valores correntes ¢ futuros das

variaveis manipuladas € controladas ¢ modificar a equagio (6.50):

E=-AAutE (6.56)

adicionando-se explicitamente as restricdes ativas na equagio.
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(a) Restri¢Bes na varidvel manipulada i
Wimin = Wi S Wi max (6.57)
fa.1 ) Restricdo ativa no limite mdximo
Wi < Ui {(6.58)

O vetor solugdo do DMC nio contém apenas o movimento corrente a ser implementado,
mas os movimentos para L intervalos de tempos futuros. Embora as violagGes possam ser
evitadas restringindo-se apenas o movimento a ser implementado (enfoque do horizonte movet),
as restrigdes nos movimentos futuros podem ser usados permitindo que o algoritmo se antecipe €
previna-se contra violagdes futuras, produzindo assim respostas mais suaves. Para cada intervalo

de tempo futuro k+j-1, o valor da varidvel manipulada tem que satisfazer.
Uikrjol S Ui max (6.59)
Dai pode-se acrescentar a equagio {6.56) equagdes do tipo:
E§ = Uima — TOL =t 051

. i
Ej = U me = TOL — 04 —~ ZAUs,k+;~1 (6.60)
i=1

i
Ej = Ui gax = TOL ~u54 ZAui.lwiwl

i=1

sendo TOL uma tolerdncia sobre U ,,. .Pode-se notar que U, corresponde ao dltimo valor
conhecido de u; , € a somatoria contém todos os movimentos futuros de i

Para cada j acrescenta-se & equacgfio (6.56) mais uma linha. Na matriz A essa linha é do
tipo:
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[-1-1..-100..0] (6.61)

que tem j element<»s iguaisa-1.

No vetor I 7 acrescenta-se o elemento:

U max ™ TOL - L) (662)

(a..=2) Restricdo ativa no limite minimo

2 Y (663)

O procedirxiento € analogo ao caso anterior, acrescentando-se a equagio:

Ej = Ui qin + TOL — 0y (6.64)

a equagdo (6.56).

(b} Restriccio na varidvel coniroladu i

yi.min = Yi < Vi max {665)

(b. £ ) Restrigdio ativa no limte mdximo

Yi s .Yi,mwc (666)

Impdem-se que:

Yspik = Vimax (6.67)

(b.2) Restrigdo ativa no limite minimo
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Yi 2 ¥imin (6.68)
Impdem-se que:
Yspik = ¥Yimin (6.69)
(c} Restrig@o na varidvel secunddria i
Zimin S Z S Zi max (6.70)

Precisa-se conhecer o modelo que relaciona z com u. Esse modelo fornece a predicéo.

Neste caso, procede-se de modo analogo ao caso das varidveis controladas.
Dessa forma pode-se representar as equagdes do modelo da seguinte forma:

E=-AdutE (6.71)

que inclui as restrigdes fixas e

¥

E'=-A"Au+E" (6.72)
que inclui apenas as restrigdes ativas no momento. Portanto o sistema de equagdes fica:

- (6.73)

A solugdo do problema de minimos quadrados associado com esse conjunto de equagdes

fica:
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Av = (AT{})_IATL? (6.74)

-1
{Ai'.I:A'T] [E'"+ A‘.Au‘} (6.75)

onde

Pode-se¢ assim reduzir substancialmente o trabalho computacional pois apenas a matriz

[A*.P.A’Tﬂ] tem cgue ser invertida “on-line”, mas esta tem dimensdo igual ao numero de

restrigies apenas ati vas no momento.

6.3.3 Ajuste dos Parimetros do Controlader DMC

Inicialmente devem ser definidas a estrutura de resolugdio, os valores iniciais ¢ as
perturbagdes, com zs quais serd realizado o estudo proposto.

Com a muclanga da lei de controle e, consequentemente, da estrutura de resolugdo da
simula¢do do processo de penicilina na fase de produgdo, considerando-se a malha de controle do
oxigénio dissolvido manipulando-se a velocidade de agitagdo, tem-se um novo fluxograma de
execucdo apresentaado na figura 6.10. Neste, pode-se observar o surgimento de dois blocos
particulares do algoritmo de controle DMC, quais sejam, a geragiio do modelo de convolugdio e 0
calculo da matriz <lindmica, através dos quais toda a metodologia preditiva esta baseada. No

entanto, o restante «do fluxograma ¢ analogo aquele da lei de controle PID, sendo ambos baseados
nurna configuragdo ““feedback™.
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L

Bloco de declaragies e leitura:
- parametros modeio/controlador
- valores iniciais de integragio
- perturbages

Bloco de geracido do modelo de convolugio:
- modelo do processo

- subrotina de integragio

A

Bloco de ciculo da matriz dindamica:
- modelo de convolugio
- subrotinas de dlgebra matricial

Yo i AP IRIM R pic T M o il T

ymha fechada de
controk: varsivel
comntrolada

Y

Bloco de controle do processo:

- subrotina de controle DMC

- utilizagdo da matriz dindmica

- caleulo com restrigBes da variavel
manipulada

Bloco de simulagdo do processo:

- defini¢do da vazio de alimentagio

- subrotina de integragdo

- modelo do processo

- caleulo da fungio objetivo de produtividade
- consideragio da amostragem € tempo morto

'

Bloco de saida de resultados:

- impressdo das vanaveis de interesse
- verificagdo do término da simulagio

Figura 6.10 - Fluxograma da simula¢o do processo de produgdo de penicilina em malha fechada
com implementagio do algoritmo de controle DMC.
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Ressalta-ses que os seguintes valores:

- pearametros do modelo: quadros (3.1) e (3.2)
- veariaveis de integracéo € operacionais: quadro (3.3)

sdo idénticos aquesles definidos ¢ comentados no capitulo de implementagdo de controle PID,

inclusive com relag:8o0 as variaveis destacadas no inicio do capitulo citado, a saber:

- ve=locidade de rotagdo micial = 480 rpm (8,0 rps)

- in'tervalo permitido da velocidade de rotagio = 300 - 600 rpm (5,0 - 10,0 rps)

- vazio de aeragdo = 6,0 /min

- coyncentracio celular inicial = 8,1 g/

- coencentragdo de substrato na vaziio de alimentagdo = 321,3 g/l

- vazio de alimentagio = perfil obtido para a condicio C5 do capitulo 4

- “set point” da concentragio de oxigénio dissolvido em relagdio a concentragfo de
saturagdo do meio == 0,65

- armostragem do controlador DMC =0,1 h.

Portanto, fixadas as condicdes de simulagdio, deve-se proceder no intuito e ajustar os
parimetros envolvidos neste modelo de controlador: horizonte do modelo (N), horizonte de
predi¢do (R), horizonte de controle (L), pardmetro o e pardmetro f, de tal forma a obter a
operagio mais estavel possivel do processo em questdo, sendo escolhido como critério de
estabilidade a somatoria dos desvios absolutos em relago ao “set-point”, JAE.

Para a determinagdo do efeito desses pardmetros de projeto do controlador DMC no
indice IAE de performance do controlador, utilizou-se da metodolbgia de plangjamento fatorial
completo. Ressalta-se que os horizontes devem ser multiplicados pelo periodo de amostragem do
controlador (0,1 h) para se obter os mesmos em termos de unidade de tempo.

No quadro (6.2) estdo os niveis assumidos dos fatores investigados, € no quadro (6.3) a

matriz de planejarnento fatorial bem como os respectivos valores do IAE e do indice de
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produtividade (forranulado no capitulo 4). Através dos valores obtidos neste quadro, chegou-se a

definicio dos nivesis dos fatores estudados que forneceram o menor IAE dentre aqueles

assumidos:

obtendo-se

N=15
R=14

a=0

f=0,01

IAE =350

Indice de produtividade = 1294 g

Quadro 6.2 - Niveis dos fatores assumidos no estudo do controlador DMC.

Varidvel

Nivel inferior (-1)

Nivel superior (+1)

N
R
L

15

25
14
6
0,5
0,5
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Figura 6.11 - Perfis da concentrag@o de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagiio para o
controlador DMC.

Observa-se que a metodologia de planejamento fatorial completo, neste caso, foi utilizada
com a dupla fun¢io de estudar os efeitos dos fatores considerados, bem como para a busca do
conjunto de valores que forne¢a o menor JAE.

Na figura 6.11 estdo contidos os perfis de concentragdo de oxigénio dissolvido e
velocidade de agitagdo para o ensaio 3 (minimo IAE).

A observacf@io desta figura permite verificar a existéncia de curtos periodos de
instabilidade mais acentuada provocados pela modificagiio na estratégia de alimentacfio a cada
periodo de 6 horas (condigdo C5 do capitulo 4). Nota-se também um comportamento

ligeiramente mais instavel em relagio ao perfil obtido quando da utilizagfio do controlador PID

com pardmetros estimados pela minimizagdo do IAE.
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Quadro 6 .. 3 - Matriz de planejamento fatorial no estudo do controlador DMC.

E= misaio N R L a f IAE
1 ~1 -1 -1 -1 -1 352
2 +1 -1 -1 -1 -1 353
3 -1 +1 -1 -1 -1 35,0
4 +1 +1 -1 -1 -1 353
5 -1 -1 +1 -1 -1 35,3
6 +1 -1 +1 -1 -1 35,4
7 -1 +1 +1 -1 -1 353
8 +1 +1 +1 -1 -1 351
9 -1 -1 -1 +1 -1 44,2
10 +1 -1 -1 +1 -1 43,5
11 -1 +1 -1 +1 -1 44,0
12 +1 +1 -1 +1 -1 43,1
13 -1 -1 +1 +1 -1 44,5
14 +1 -1 +1 +1 -1 43,8
15 -1 +1 +1 +1 -1 44.4
16 +1 +1 +1 +1 -1 44 .0
17 -1 -1 -1 -1 +1 38,6
18 +1 -1 -1 -1 +1 38,5
19 -1 +1 -1 -1 +1 373
20 +1 +1 -1 -1 +1 39,0
21 -1 -1 +1 -1 +1 40,2
22 +1 -1 +1 -1 +1 39.7
23 -1 +1 +1 -1 +1 40,2
24 +1 +1 +1 -1 +1 39.6
25 -1 -1 -1 +1 +1 495
26 +] -1 -1 +1 +1 48,2
27 -1 +1 -1 +1 +1 47,6
28 +1 +1 -1 +1 +1 45,7
29 -1 -1 +1 +1 +1 51,6
30 +1 -1 +1 +1 +1 50,9
31 -1 +1 +1 +1 +1 51,6
32 +1 +1 +1 +1 +1 50,9
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No quadro ( 6.4) estiio os efeitos de primeira ordem ¢ ordens superiores sobre 0 IAE. A

observagdo deste permite 0s seguintes comentarios:

- os efeitos 10s horizontes do modelo e predigdo apresentaram uma relagio inversa com o
indice de performarxce IAE, enquanto os efeitos do horizonte de controle ¢ dos pardmetros a e f
apresentaram uma relagdo direta. Ou seja, para diminuir o indice IAE deve-se aumentar os
horizontes do mode 1o ¢ predi¢do, e diminuir o horizonte de controle e os pardmetros a e £,

- os efeitos de primeira ordem dos pardmetros o ¢ f foram os mais significativos,
enquanto os dos horizontes do modelo, predigdo e controle se mostraram pouco relevantes.
Portanto, para este sistema em estudo, os pardmetros o ¢ f sdo os que efetivamente sensibilizam o
indice de performamnce IAE. Entretanto, por estarem diretamente relacionados com o esforgo
computacional, os pardmetros N, R e L devem ser fixados de tal forma a possibilitar a
computagio rapida do algoritmo, isto ¢, devem ser minimizados;

- com relag&o aos efeitos de ordem superiores, observa-se que nfo so significativos, o
que leva a conclusdo da nfio interagdo entre os pardmetros de projeto do controlador DMC.
Entretanto, ¢sta afirmacgio ndo pode ser generalizada devido aos efeitos principais dos horizontes
do modelo, predigdo € controle serem de grandeza muito reduzida em relag8o ao restante dos
efeitos de primeira ordem. Logo, na busca de um conjunto 6timo de pardmetros de projeto do
controlador DMC existe a necessidade da variagdio simultdnea desses para se obter uma analise
multivariada, o que ndo ¢ praticado na maioria dos trabalhos de literatura com este propésito
(PINTO, 1990; MARCHET T et al., 1983); 4

- destaca-se a versatilidade da metodologia de planejamento fatorial, permitindo um
estudo criterioso acerca das influéncias dos diversos fatores através de uma analise direta e

quantitativa, 0 que geralmente € executado por meio de analise grafica de modo qualitativo e

incompleto, por nfio considerar os efeitos de interagdo.

O fato dos efeitos principais dos horizontes do modelo, predigio e controle ndo se
mostrarem significativos pode ser justificado com base nas principais fontes de erro acumulado

no indice de performance do controlador (IAE). Estas ocorrem no periodo imediatamente
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posterior 4 mudan<za na estratégia de alimentagdo, que € discretizada em periodos de 6 horas
(condigdio C5 obtida no estudo realizado no capitulo 4).

Dessa formy &, uma série de perturbagdes degrau ocorrem ao longo do processo, exigindo
rapidas corregdes axtraves do ajuste da variavel manipulada. Esta qualidade de resposta € obtida
através do pardmetxro « que regula a proximidade da trajetéria de referéncia com o “set-point™, €
do fator de supress&o de movimento f da varidvel manipulada, ambos direcionados para valores
minimos. L.ogo, os horizontes citados nfio conseguem alterar significativamente a resposta do
sistema neste curtc» intervalo posterior a ocorréncia da perturbagio, ndo apresentando, portanto,

efeito significativo Mo critério de estabilidade do sistema.

Quadro 6_<4 - Estimativa dos efettos dos fatores estudados do controlador DMC,

1° ordem 2% ordem 3" ordem 4" ordem 5% ordem
N=-041 NR=0,069 NRL =-0,081 NRLo =0,22 NRLaf= 0,094
R=-039 | NL=-0056 | NRo=-013 | NRLf=-0081
L=14 RI.=0,36 NLa = 0,34 NRaf=-0,16
a=95 Na=-0,51 RlLa=0,28 NLof =022
f=47 Ra=-022 | NRf=0067 | RLof=0,18
La=058 | NLf=-0056
Nf=-0,11 RLf=0728
Ra=-0,27 Naf=-0,13
Lf=1,13 RLf=-022
af=0,83 Lof=0,38
Global médio =419

Para dar continuidade a metodologia proposta de determinagdo do conjunto de
pardmetros do controlador DMC que efetivamente minimizam o indice de performance IAE, fez-
se uma analise de superficie de resposta considerando-se apenas os pardmetros « e f, pois foram

os que apresentararn: maior mfluéncia na qualidade de resposta do controlador. Ressalta-se que os
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valores dos outros paardmetros de projeto do controlador DMC foram aqueles estimados no ensaio
J(N=15;R=14; L. =2).

No quadro ((6.5) estdo os niveis assurnidos, € no quadro (6.6) a matriz de planejamento
fatorial completo acrescida do planejamento “estrela” para o ajuste do modelo de 2° ordem.

Através dos dados dos ensaios 0-8 por regressfio ndo linear ajustou-se o0 modelo:
IAE =400+ 3420+ 1,02.f+0,704. ¢* - 0,188.£ + 0,150. ou.f

Obtendo-se a seguinte analise estatistica:

Coeficiente de correlagio = 0,9998
Teste F obtido = 1283,5
Teste F tabelado = 28,2 (99% confianga)

Na figura 6.12 tem-se a superficie deste modelo de 2° ordem juntamente com os dados, e
na figura 6.13 tem-se os valores observados em fungdo dos valores preditos. A analise estatistica e
a observagio dessas figuras permite concluir acerca da qualidade do ajuste desse modelo,

podendo-se utiliza-lo para prever os valores dos pardmetros a ¢ f que resultam num minimo IAE.

Quadro 6.5 - Niveis dos fatores assumidos no estudo dos pardmetros do controlador DMC para a

mimmizagio do IAE.

Niveis Assumidos
Variavel -14 -1 0 +1 +1.4
o 0 0,07 0,25 0.43 0,5
f 0,01 0,08 0,26 0,43 0,5
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Quadro 6.6 - Matri=z de plangjamento utilizada no estudo dos pardmetros do controlador DMC

para & minimizagdo do IAE.

Ensaio o f IAE
0 0 0 40,0
1 -1 -1 36,3
2 +1 -1 42,7
3 -1 +1 380
4 +1 +1 45,0
5 14 0 36,5
6 +1,4 0 463
7 0 -1,4 38,2
8 0 +14 41,1

Figura 6.12 - Superficie da varidvel IAE em fungfo dos pardmetros o € f do controlador DMC.
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Figura 6.13 - Valores observados em fungio dos valores preditos para o modelo de 2° ordem.

Logo, conclui-s¢ que a minimizagdio do IAE encontra-se na fronteira referente aos
menores valores dos pardmetros o e f (ensaio 3). Neste caso ndo existe a necessidade de
procedimentos matematicos adicionais para a determinagdic do conjunto de pardmetros do
controlador DMC que minimizam o IAE. Entretanto, a metodologia proposta poderia lidar
perfeitamente com esta situagdo, podendo ser aplicada, a principio, a qualquer caso, inclusive
quando todos os pardmetros de projeto apresentam significativa influéncia na qualidade da

estabilidade do sistema.

6.3.4 Andlise das Influéncias do Periodo de Amostragem ¢ Tempo Morto na

Eficiéncia do Sistema

Assumindo-se os pardmetros do controlador DMC obtidos no item anterior para a
condigio de minimo IAE, verificou-se a influéncia de dois fatores na analise de desempenho do

sistema em malha fechada:

- a utilizag#o de intervalos de amostragem de 0,2 e 0,5 hora, isto ¢, valores acima do
utilizado na estimativa dos parmetros (0,1 hora);
- com um intervalo de amostragem de 0,1 hora, assumiu-se¢ um tempo morto na

determinagdc da varidvel medida e controlada de 0,1 e 0,5 hora. Ressalta-se que este
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i

procedimento visou verificar uma condigio normalmente encontrada no caso de medig3o de
concentragio de oxigzé€nio dissolvido, que ¢ o tempo de atraso ocasionado pela utilizagio de um

¢letrodo que resiste a rotina de esterilizacdo do equipamento, possuindo desta forma, uma

membrana gue ocasi©na este comportamento.

Nas figuras ©. 14 ¢ 6.15 encontram-se os perfis de concentragdo de oxigénio dissolvido e
velocidade de agitacdo para as diferentes condigdes de tempos de amostragem e atraso,
respectivamente, € rrOs quadros (6.7) e (6.8) estdo os valores de IAE e indice de produtividade
relacionados com as Figuras citadas.

A observac8 o das figuras € dos quadros permite as seguintes verificagdes:

- a variagio do periodo de amostragem ndo conferiu ao sistema uma instabilidade
acentuada, caracterizando-o como satisfatoriamente robusto com relagfio a este importante fator
ligado & implementacgdc de malhas de controle. E importante destacar que os periodos de
amostragens testados chegaram a cinco vezes daquele utilizado na determinagfo dos pardmetros
do controlador;

- com relagfio ainda ao periodo de amostragem, o valor do IAE obtido para os
diferentes tempos, n&o podem ser comparados, pois foram contabilizados proporcionalmente ds
amostragens, invalidando assim seu significado no estudo;

- a variagdo no tempo morto da varidvel medida e controlada (concentragdo de
oxigénio dissolvido) ndo promoveu a desestabiliza¢do do sistema, que se mostrou também neste
ponio bastante robusto com relagdo a esta situaglo caracteristica encontrada na pratica. Ressalta-
se que 0s terpos mortos testados chegaram a cinco vezes ao periodo e amostragem, e mesmo
assim, o sistema nd3o sofreu deterioracdo significativa da qualidade de resposta;

- os wvalores de IAE conferem a robustez do sistema a variagbes nos tempos de
atraso, dado os pequenos aumentos ocasionados com o crescimento desses priodos;

- a comparagdo deste estudo com a similar investigagdo realizada para o
controlador PID, constata a qualidade superior da lei de controle DMC, uma vez que a robustez
apresentada com relagdo aos periodos de amostragens e de atraso foi claramente verificada
(comparar figuras 5.13 ¢ 5.14 com 6.14 € 6.15). Isso ¢ devido as cracteristicas desta lei (DMC)

que possui uma estrutura preditiva baseada na identificacdo do processo em malha aberta
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(modelo de convolugdo), estimando uma trajetéria de referéncia para a varidvel controlada, e

considerando valores passados ¢ futuros da variavel manipulada no célculo do seu valor atual.
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Figura 6.14 - Perfis de concentragdo de oxigénio dissolvido e velocidade de agitaciio para

diferentes tempos de amostragens {em horas) do controlador DMC.
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Figura 6.15 - Perfis de concentragdo de oxigénio dissolvido ¢ velocidade de agitag@o para

diferentes tempos mortos (em horas) na variavel medida do controlador DMC.
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Quadro 6.7 - Va lores de IAE para diferentes tempos de amostragens do controlador DMC.

Amostra (h) IAE Indice de produtividade (g)
0,1 35,0 129,4
0,2 22,3 129,4
0,5 122 1294

Quadro 6.8 - Valores de TAE para diferentes tempos mortos na leitura da concentragio de

oxigémnio dissolvido (varidvel medida) do controlador DMC.

Tempo morto (h) IAE Indice de produtividade (g)
0 35,0 1294
0,1 35,0 1294
0.5 375 129.4

6.3.5 Otimizacio das Condi¢des Operacionais em Malha Fechada

Uma vez estimado o conjunto 6timo de pardmetros de projeto do controlador DMC ¢
verificada a sua robustez com relagdo as variagles nos tempos de amostragem ¢ de atraso na
leitura da variavel medida, procedeu-se a otimizagio das condicdes operacionais com o sistema
em matha fechada, ou seja, das concentragles celular inicial e de substrato na vazio de
alimentacfio, bem como a estratégia de alimentagdo considerando-s¢ 0 modo independente por
intervalo de 6 horas {condi¢do analoga a C5), s0 que dessa vez de uma maneira simultinea, e ndo
separando as duas primeiras variaveis da estratégia de alimentagio como realizado no capitulo 4,

assumindo-se o controlador DMC na malha de oxigénio dissolvido.
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O algoritm« de otimizagio foi novamente o método dos Poliedros Flexiveis, ¢ os
resultados obtidos foram denominados condicio C6, sendo mostrado na figura 6.16 os perfis da

concentragio de oxagénio dissolvido e da velocidade de agitag3o.

Condicido C6: concentragoes celular inicial e de substrato na vazdo de alimentacdo e

estratégia de alimentagdo constante por partes (amostra de 6 horas)

- agitagdo = 480 rpm

- aeragdo = 6,0 I/min

- amostragem processo = 0.1 h
- amostragem vazdo =6 h

- valores otimizados: ( F-lh )

Cx,=8,0 g/l

Sp=328,1 g/l
F,=0,105 Fyy = 0,0604
F, =0,143 Fi2=0,0563
F, =0,0827 Fi3=0,0733
Fo=0,112 Fis=0,0597
Fs=0,0733 Fis=0,0641
Fo=0,0347 Fi6=0,0779
Fy = 00772 Fiy=0,0396
Fs = 0,0596 Fis = 0,0472
Fy=0,0574 Fio=0,0360
Fio =0,0678 Fy = 0,00474

- indice de performance = 130,9g
-IAE=632
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Figura 6.16 - Perfis da concentrag@o de oxigénio dissolvido e velocidade de agitagio para as
condig¢des otimizadas em malha fechada.

A analise desses resultados obtidos, permite algumas conclusdes:

- a metodologia empregada no capitulo 4, tanto no que se refere as consideragdes
de restrigdes operacionais através de fungles de penalizagdo quanto no modo de otimizar
inicialmente as concentragdes e depois a estratégia de alimentaglio, € valida, pois no estudo aqui
realizado, cuja otimizagdo foi simultdnea ¢ houve a implementagdo de malha de controle, os
resultados obtidos foram apenas ligeiramente superiores, mas com uma maior dificuldade de
realizaciio no algoritmo de otimizagdo devido ao acréscimo de duas varidveis;

- o algoritmo de controle DMC realmente pode ser considerado robusto para a
malha de controle em questiio, pois mesmo com toda a variagdo ocorrida na convergéncia dos
valores operacionais a serem otimizados, € que representa um largo intervalo de perturbagio, em
nenhum momento o sistema deixou de ser estavel, apresentando um indice de performance 1AE
superior em relagdo aquele para o qual seus pardmetros forma estimados e, entretanto, a

qualidade de resposta se manteve dentro de niveis aceitaveis;
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- urx: desdobramento da conclusdo anterior ¢ que existe a necessidade de muita
atencdo quando da otimizaglo de condigSes operacionais em sistemas com malhas de controle,
pois os pardmetros destes sdo fixos e estimados para uma determinada condig8o, havendo toda
uma variagio na buasca da condigéo dtima, o que pode desestabilizar o sistema em malha fechada.
Neste sentido, a in<corporacio da variavel controlada como restrigio num esquema de fungio de

penaliza¢do pode s<r muito util, pois dispensa num primeiro momento a necessidade de controle.

6.4 Conclu sdes

As conclus<es obtidas sobre a implementaco das estratégias antecipatoria e preditiva na

fase de produgdo d<© processo de penicilina sdo:

- a ;adicio da estrutura “feedforward” a estrutura “feedback” conferiu ao sistema,
cujos pardmetros .o controlador PID foram calculados pela metodologia de Ziegler-Nichols uma
acentuada estabilicdade. Entretanto, para o sistema cujos pardmetros foram calculados pela
metodologia de mixxinnzagdo do JAE | a estrutura antecipatoria teve efeito inverso;

- mxesmo com a adigdo da estrutura antecipatoria, o sistema ainda permaneceu
muito sensivel 2 mwdangas no periodo de amostragem e inclusio de tempo de atraso na leitura da
variavel medida;

- a 1implementacio da estratégia avangada preditiva DMC no sistema semi-
continuo se mostrou satisfatorio, mesmo neste caso cujo modelo de convolugio foi gerado para
um processo no quzl ndo atinge o regime permanente;

- a utilizagio da metodologia de plangjamento fatorial se mostrou bastante
interessante, pois possibilitou a determinaciio dos efeitos que os pardmetros de projeto do
controlador DMC exerceram sobre o indice de performance IAE. Além disso, a analise de
superficie de resgrosta possibilita a determinagiio do conjunto de valores Otimos desses
pardmetros,

- os parametros a ¢ { foram os obtidos como aqueles que efetivamente
sensibilizam o critério de performance IAE, devido ao tipo de operagio do sistema,

principalmente corzm relagfo a estratégia de alimentagio;
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- a estrutura DMC se mostrou bastante robusta com relagdo as vaniagdes no

periodo de amostragem ¢ presenga de tempo de atraso na leitura da variavel medida. Da mesma
forma, esta configurag8o apresentou grandes qualidades para lidar com diferentes condigSes

operacionais quando incorporada num procedimento de otimizagio do sistema.
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CAPITULO 7

CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste trabalbho, foi desenvolvido uma metodologia para a abordagem da dinimica,
otimizagdo e controle do processo de produgdio de penicilina, com etapas de crescimento e
produgio de antibiético distintas,

No inicio do estudo fez-se uma modelagem e analise do processo através de trabalhos
existentes na literatuara. Dessa forma, o sistema fisico em questdo foi tratado por simulagio em
computador, utilizando-se de algoritmos de resolugdo de sistemas de equagdes diferenciais. Como
mencionado, os par@metros foram obtidos da literatura, fazendo-se com sugestdo a estimativa
destes para o sisterma especifico a ser abordado, ressaltando-se a dificuldade dessa tarefa,
principalmente pela falta de sensores e/ou métodos precisos para determinadas varidveis. Outra
alternativa seria a estimativa de apenas alguns pardmetros considerados principais, como forma
de atenuar a diferenga entre os valores reais e os da literatura, pois para sistemas microbiolégicos
as equagdes e, principalmente, o conjunto de parametros sdo intrinsices de cada sistema.

A analise do comportamento do processo, entretanto, mosirou-se bastante consistente
com a pratica, tanto para a fase de crescimento quanto para a fase de produgdo. A partir dai, a
analise de sensibilidade de varidveis, através da metodologia de planejamento fatorial completo,
se mostrou imprescindivel, fomecendo subsidios para todo o restante do trabalho. Essa técnica,
além de resultados quantificados dos efeitos das varidveis de interesse, mostrou-se bastante
interessante por tratar o problema de modo multivariavel.

De posse dos resultados da analise de sensibilidade de varidveis, executou-se a otimizagio
da produtividade, havendo a necessidade da incorporagdo de restrigdes operacionais inerentes a0
processo de produgdo de penicilina como as concentragdes de celulas, substrato e oxigénio
dissolvido, além do volume do fermentador. Dessa forma, o problema resultante foi a otimizaggo
de um sistema de equagdes diferenciais ndo-lineares com restricdes em algumas vanaveis. Este

problema foi resolvido através do conceito de fungOes de penalizagio, podendo assim utilizar um
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algoritmo de otimizzacio simples (método Simplex Modificado ou dos Poliedros Flexiveis), cuja
principal desvantagzem foi o tempo de convergéncia. Neste aspecto, outras formas de resolver o
problema podem sser implementadas, ¢ os resultados comparados, ressaltando-se a possivel
dificuldade devido as caracteristicas do sistema.

Com toda & estratégia de operagio da fase de produgiio otimizada, realizou-se o estudo do
controle regulatério da concentragdo de oxigénio dissolvido. Inicialmente, o controlador
empregado foi 0 comvencional PID, tendo-se seus pardmetros ajustados por duas técnicas bastante
utilizadas na pratica, Ziegler-Nichols e minimizagfo dos desvios absolutos em relagdo ao “set-
point”. Todas as caracteristicas desse controlador forma abordadas inclusive sua robustez para
lidar com mudangas no periodo de amostragem e tempo de atraso na leitura da variavel medida.
Fica como sugestio a aplicagdo de outras técnicas de estimativa dos pardmetros do controlador.

Na sequéncia, a estratégia de controle ndo-convencional “feedforward” foi adicionada a
estrutura “feedbacks”” PID, possuindo sua caracteristica antecipatéria na previsio da velocidade de
agitagdo em fungio da demanda de oxigénio dissolvido. Toda essa configuragio se baseou num
modelo pseudo-estaciondrio do processo. Neste aspecto, existe a necessidade de um maior
aprofundamento n© estudo desta configuragio “feedforward”, pois os resultados mostraram uma
possibilidade de melhorar a estabilidade de uma malha “feedback™ simples.

O dltimo algoritmo de controle implementado foi o preditivo DMC, cujos parimetros
foram estimados através de um procedimento que utilizou planejamento fatorial completo e
analise de superficie de resposta, considerando como indice de performance do controlador os
desvios absolutos em relagdio ao “set-point”. Este algoritmo apresentou uma robustez acentuada
para lidar com diferentes tempos de amostragem € de atraso. Mostrou também a possibilidade de
manter a estabilidade do processo frente as mudangas na operagio do sistema, pois foi utilizado
juntamente com o algoritmo de otimizaglio da estratégia de alimentagio, mantendo a
controlabilidade em todo o processo de convergéncia. Neste aspecto, sua utilizagio é muito
interessante, pois existe a posstbilidade da retirarada da restrigio do processo, com a
consequentemente diminuigdo da complexidade numérica da resolugdo, com a implementagdo de

configuragdes de controle que sejam robustas para manter a estabilidade durante o processo de

convergéncia inerente do algoritmo de otimizagio.
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Dessa formaa, acredita-se que este trabalho contribuiu para o desenvolvimento de estudos
sobre andlise, otim#zagdo e controle de processos biotecnologicos em geral, e especificamente
para o processo de pprodugio de penicilina, cumprindo seus objetivos propostos no inicio.

Entretanto, ¢ Interessante a continuidade deste, principalmente sobre dois aspectos:
controle multivariavel envolvendo outras importantes varidveis como temperatura, pH e
concentragdes de owitros nutrientes e precursores; ¢ também sobre a implementagéo em processos
fermentativos reais, nfo apenas desse sistema especifico, mas também de outros sistemas
biotecnologicos. Este segundo item € importantissimo para o direcionamento (e talvez
redirecionamento) <do modo de resolver o problema, principalmente por se tratar de sistemas
complexos como os fermentativos, que possuem toda uma caracteristica especial por serem 0s

produtos de interesse resultantes da atividade microbiana.
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APENDICE A

Neste apéndice sdo mostrados as razdes geométricas de um tanque padriio de Rushton, as

caracteristicas geormétricas do fermentador utilizado no trabalho de BADINO Jr. (1992), ¢ a

relagdio entre o nirmero de Reynolds € o nimero de Poténcia obtida por METZNER et al. (1961),

para fluidos nfio-IN ewtonianos em tanques cilindricos agitados, com quatro chicanas ¢ com dois

impelidores tipo twarbina de seis pas planas cada. Esses quadros e figuras foram utilizados na

modelagem do processo de produgdo de penicilina referente 4 estimativa da concentragio de

oxigénio dissolvido.
Quadro A.1 - Razbdes geométricas de um tanque padrdo de Rushton (AIBA etal , 1971).
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Figura A.]1 - Caracteristicas geométricas do fermentador utilizado no trabalho de BADINO Jr.

(1992).
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Figura A.2 - Relagdo entre o namero de Reynolds e o nimero de Poténcia obtida por METZNER

et al. (1961), para fluidos n3o-Newtonianos em tanques cilindricos agitados, com

quatro chicanas € com dois impelidores tipo turbina de seis pas planas cada.
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