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Resumo

Este trabalho consiste em determinar o modelo que melhor descreve a fermentagao
alcodlica industrial, em sistemas continuos de reatores de mistura em série. Para
determina¢do dos parametros cinéticos foi desenvolvido um programa utilizando os dados
de andlises feitas em amostras retiradas de usinas em operacdo. Dos modelos testados, o
Tosseto (2002), Lee; Pagan; Rogers (1983) e Levenspiel (1980), ndo apresentaram
incoeréncia fisica nem problema de convergéncia sendo estes indicados para descrever a
cinética da fermentacdo alcodlica. Os paradmetros cinéticos comuns aos modelos

apresentaram valores semelhantes, onde o pardmetro K, limitacdo pelo substrato, foi de

3,0£0,4, o valor da concentragdao limite pelo produto inibidor, P foi 92+9e o fator

madx °

exponencial de inibi¢do pelo produto, Y, , fo1 5,3+0,9. O fator de inibi¢do pelo substrato

do modelo Tosseto (2002), K,, foi 27%5. O pardmetro X inibicdo pela massa celular,

e Y,, ., fator exponencial desta inibi¢do, para o modelo Lee; Pagan; Rogers (1983) foram
1001 e 09%0,1, respectivamente. A escolha pelo modelo Tosetto (2002) para

implementacdo do programa de simulacdo do processo foi devido a tentativa de uma maior
abrangéncia na obtencdo das constantes cinéticas devido a possibilidade de inibi¢do pelo
substrato. A simulacdo em regime permanente trata-se da resolu¢do equacdes algébricas
dos balancos de massa do sistema e € capaz de dimensionar a etapa de fermentacdo de
novas plantas a serem implantadas, enquanto que a simulagdo em regime transiente, tem o
intuito de avaliar modificagdes durante a operacdao da usina e as equagOes diferenciais
obtidas a partir dos balancos de massa devem ser resolvidas por método numérico, que

neste caso foi utilizado o Runge-Kutta de quarta ordem.



Abstract

This work aimed to determinate a model that best describes the industrial scale
alcoholic fermentation in continuous serial mixing reactors. Software was developed in
order to establish the kinetics parameters, using analysis data performed on samples from
operating plants. The models described by Tosseto (2002), Lee; Pagan; Rogers (1983) and
Levenspiel (1980), did not display physical incoherence or even convergence problems that
described alcoholic fermentation kinetics. The kinetics parameters shown in all models

presented similar values, like K (substrate limitation) was 3,0+0,4, P

madx

(limited product
concentration) was 92+9 and Y,, (product inhibition power factor) was 5,3+£0,9. The K,
(substrate inhibition) studied by Tosseto (2002) was 27+5. X, . (cell mass inhibition)

and Y,, (cell mass inhibition factor power) were respectively 100+1 and 0,9%0,1 to Lee;

Pagan; Rogers (1983). The kinetics parameters abranger due the substrate inhibition
obtained by Tosetto (2002) this model was chosen in order to implement the simulating
software. The stady state simulation is about system’s mass balance algebric equations
resolution and is capable to dimension the fermentation step in new plants to be implanted
while the unstady state simulation have the intention to evaluate modifications during the
plant operation and the differential equations obtained from mass balance must be resolved

by numerical methods, in this case, was used the fouth order Runge-Kutta.
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Introducao

O Brasil é, mundialmente, o pais com a maior tecnologia de processo da
fermentacdo alcodlica para produgdo de dlcool e possui mercado garantido, devido ao
dlcool anidro adicionado a gasolina, obrigatério por lei nacional em substituicio ao
chumbo, ou hidratado como combustivel. O desenvolvimento do motor multicombustivel,
iniciado em 1994, aumenta ainda mais o mercado nacional. A industria sucroalcooleira é
ecologicamente interessante, pois reduz os gases do efeito estufa provenientes da queima de

combustiveis fosseis no pais numa taxa proxima de 20%.

O processo continuo de producao comecgou a ser utilizado a partir da década de 80.
Reatores do tipo tubular foram testados laboratorialmente, porém o desprendimento de
di6éxido de carbono provoca uma mistura imperfeita no sistema, o que abaixa velocidade da
rea¢do, assim como em reator de mistura perfeita, devido a inibi¢do provocada pelo etanol.
Contudo, reatores de mistura podem ser arranjados em série possibilitando uma

fermentagdo mais eficiente, diminuindo este efeito de inibicao.

Usinas de dlcool implantadas com o processo continuo ndo passaram por um

planejamento rigoroso de cinética, otimizacao e controle.

O estudo cinético de processos biotecnolégicos foi €nfase de trabalhos de varios
autores que desenvolveram modelos para condi¢des especificas e microrganismos distintos.
Este trabalho tem como um dos objetivos avaliar, dentro dos modelos ja desenvolvidos,

aquele que melhor descreve a cinética de uma usina em operagao.

As coletas de amostras foram feitas em usinas durante o periodo de safra de 2002
em condic¢des especificas de operagdo previamente ajustadas. As usinas estudadas possuem
processo continuo com reatores em série e reciclo de células. As amostras foram retiradas
de cada um dos biorreatores, do mosto e do fermento e foram analisadas quanto a
concentracdo de acgucares redutores totais, etanol e células. Ainda foram retiradas as cepas
do fermento e estas analisadas quanto a quantidade, capacidade fermentativa e

cariotipagem.

Os resultados das andlises, juntamente com os dados de operagdo no momento das
coletas, foram utilizados como dados de entrada para verificacdo do ajuste dos modelos e o

célculo dos parametros cinéticos associados a eles.



A obtencdao do modelo cinético mais adequado viabiliza, entdo, a execucao do
outro objetivo deste trabalho que é o desenvolvimento de um programa que seja capaz de

simular uma usina de dlcool em operagao.

A caracterizacdo das cepas foi importante para uma melhor compreensio do
processo devido a variedade de microrganismos no processo industrial. E importante
perceber que o modelo que melhor descreveu o processo como um todo poderia ser

diferente se estivesse presente somente um tipo de levedura.

Este trabalho possui uma revisdao bibliografica, onde sdo apresentadas algumas
consideracdes relevantes para o desenvolvimento do mesmo, além de teoria sobre
fermentacdo alcodlica, cinética de fermentagdo, metabolismo de levedura, simulacdo e
dindmica de populacdo no processo. Em seguida estdo os procedimentos utilizados nas
usinas, no laboratério e no desenvolvimento do programa. Sendo entdo feita a apresentacdo
e discussdo dos resultados experimentais e da simulacao possibilitando a conclusdo geral do
trabalho. Seguem-se as referéncias bibliogrificas e nos apéndices estdo todos os dados

obtidos no laboratério e a sintese da programacdo desenvolvida.



1- Revisao Bibliografica

Inicialmente serdo apresentados os pontos relevantes ao desenvolvimento deste
trabalho e conhecimentos tedricos da cinética e do processo de producdo de alcool por via

fermentativa, a partir de bibliografia disponivel.

1.1. Questoes Ambientais da Agroindiistria Canavieira

O Protocolo de Quioto, assinado em dezembro de 1997 em Quioto, no Japao,
estabeleceu obrigacdes de reducdo de emissoes de gases de efeito estufa a serem cumpridas
pelos paises desenvolvidos. Estados Unidos, Europa e Japdo assumiram o compromisso de
reduzir as emissoes desses gases em 5,2% (em média) relativamente aos niveis emitidos em
1990. A efetiva contabilizacdo dessas redugdes, entretanto, deverd ocorrer no periodo de

2008 a 2012 (OMETTO, 2001).

Para que o projeto de determinado pais em desenvolvimento possa dar origem a
um certificado de reducdo de emissdes, € necessdrio, em primeiro lugar, estabelecer uma
linha de base correspondente a situacdo que ocorreria se o projeto ndo fosse realizado.
Dessa forma, seriam contabilizadas as emissdes do projeto da linha de base, relativamente a
mesma producdo. A diferenca obtida, conceituada como adicionalidade, é que determina o

volume de redugdo de emissdes a ser atribuido ao projeto (OMETTO, 2001).

Neste contexto, a substituicdo de combustiveis fosseis por dlcool se mostrou uma
estratégia importante na citada redu¢ao. Com efeito, o dlcool é reconhecido mundialmente
por suas vantagens ambientais, na medida que contribui para reduzir a poluicdo atmosférica

nos grandes centros (COBRA, 2001).

Submetido aos paises na reunido de Julho de 2001, em Bonn, na Alemanha, o
Protocolo de Quioto ndo foi ratificado pelos Estados Unidos. Por outro lado, importantes
paises confirmaram o seu apoio, como as na¢des da Unido Européia, Japao, Canada,

Austrélia, Nova Zelandia e paises em desenvolvimento, como o Brasil (OMETTO, 2001).

As plantas acumulam anualmente, através da fotossintese, cerca de 17 vezes mais
energia do que a humanidade consome hoje, além disso, a fonte vegetal, por ser renovavel,

possibilita uma alternativa de combustivel cuja producdo continua ndo € ameacgada. A



producdo do dlcool a partir da cana oferece uma grande alternativa para os paises tropicais

e semitropicais (LIMA; MARCONDES, 2002).

A indistria do agucar e do dlcool controla satisfatoriamente os impactos
ambientais. Seus principais efluentes, a vinhaga, a torta de filtro e as cinzas das caldeiras,
sdo usados como fertilizantes nas plantacdes de cana. Os processos empregados geralmente
sdo faceis de serem mantidos limpos: as temperaturas ndo sao muito altas, as emissdes nao
sdo toéxicas, ndo hd emissdes de produtos quimicos e os exaustores das caldeiras nao

liberam enxofre (MACEDO; CORTEZ, 2005).

As principais vantagens da adi¢cdo de etanol a gasolina (em substitui¢io ao
chumbo) sdo notérias sendo uma delas a reducdo dos niveis de emissdao de CO,. A
agroindustria canavieira no Brasil, por meio do dlcool combustivel e do bagaco da cana-de-
acucar, tem proporcionado, pela substituicdo de derivados de combustiveis fdsseis, a
reducdo de emissdes para a atmosfera de 12,7 milhdes de toneladas ao ano. Isso equivale a
aproximadamente 20% de todas as emissdes de carbono provenientes da queima de
combustiveis fésseis no pais (OMETTO, 2001). A Tabela 1 apresenta o detalhamento da
reducdo de emissdes de carbono pelo setor sucroalcooleiro, para o ano de 1996 (MACEDO;

CORTEZ, 2005).

Tabela 1: Emissdo de carbono pelo setor sucroalcooleiro (MACEDO(1996) citado por

MACEDO; CORTEZ, 2005)

10°tC (equiv.)/ano

Uso de combustiveis fosseis na agroindustria +1,28
Emissdes de metano na queima da cana +0,06
Emissoes de N,O +0,24
Substitui¢do de gasolina por etanol -9,13
Substitui¢do de 6leo combustivel por bagaco -5,20
Contribuicio liquida (redu¢do na emissao de carbono) -12,74

Para se ter uma no¢do da magnitude relativa envolvida, basta lembrar que os
paises desenvolvidos assumiram em Quioto o compromisso de reduzir suas emissdes em
5,2%. Ou seja, o setor sucroalcooleiro permitiu ao Brasil reduzir suas emissdes de gases de
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efeito estufa, no setor energético, em uma propor¢cdo quatro vezes maior do que as

obrigacdes assumidas pelos paises desenvolvidos (OMETTO, 2001).

O setor automobilistico vem investindo no desenvolvimento de tecnologia para
uso do bicombustivel (dlcool/gasolina), absorvendo, assim, o aumento da oferta de dlcool
no mercado. Estudos para utilizacdo do bicombustivel, no Brasil, deram inicio na empresa
Bosch, em 1994, que vislumbrou a possibilidade de os veiculos flex-fuel substituirem os
veiculos exclusivamente a dlcool, que, na ocasido, apresentavam declinio de vendas

(DEIMLING; BORILLI, 2005).

Poucos setores da atividade econdmica apresentam potencial compardvel ao da
agroindudstria canavieira — através das fontes geradoras de energia renovaveis dlcool e
bagaco — para reducdo de emissdo de gases de efeito estufa. Nesse sentido, os incentivos a
reducdo de emissOes deverdo constituir um estimulo adicional ao crescimento do setor

(OMETTO, 2001).

Com a nova legislacdo, criada em 1997, algumas dreas terdo que eliminar as
queimadas que antecedem a colheita, proporcionando uma grande quantidade excedente de
biomassa. Se as queimadas forem eliminadas em 55% da drea total usada para a plantagcdo
de cana-de-acucar, em um periodo de 8 a 12 anos, a quantidade adicional de biomassa
disponivel seria de 20 bilhdes de toneladas por ano (matéria seca). Um programa
abrangente para a avaliacdo e desenvolvimento de sistemas de coleta e preparo da palha da
cana, bem como processos de utilizacdo de palha, t€tm sido conduzidos e indicam

excelentes oportunidades para os proximos anos (MACEDO; CORTEZ, 2005).

1.2. Etanol

A industria de dlcool industrial desenvolveu-se na Europa, em meados do século
19; no ultimo quarto desse século iniciou-se a produ¢do de etanol no Brasil, com as sobras
de melaco da industria de acticar, que ampliava sua capacidade produtiva (LIMA; BASSO;

AMORIM, 2001).

Os brasileiros conheciam a possibilidade de utilizagdo do dlcool como combustivel
desde 1925. Nesta época, porém, a gasolina era abundante, barata e consumida em pequena
escala, ndo havendo interesse no aperfeicoamento das pesquisas que conduzissem a uma

melhor utiliza¢do e exploracdo do dlcool como combustivel. No entanto, ja na década de



vinte, existiam veiculos movidos a combustivel composto, 75% de alcool e 25% de éter

(SILVA; SILVA, 1997).

Em 1929 a grande crise internacional colocou em xeque as economias de todos os
paises e, no Brasil, a indudstria agucareira nao ficou a salvo. Sobrava acucar e faltavam
divisas para a aquisi¢do de combustivel liquido. A primeira destilaria de alcool anidro foi
instalada e o Governo Federal, em 1931, estabeleceu a obrigatoriedade da mistura de 5% de
etanol a gasolina — Decreto 19.717 —, como medida de economia na importacdo de
combustivel e para amparar a lavoura canavieira. Por muitos anos ndao houve dalcool
suficiente para misturar a todo o combustivel consumido (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001). A
fim de enfrentar esta situacdo, foi criado o Instituto do Acticar e Alcool — IAA —, em 1933,

fazendo com que a produgdo brasileira fosse crescente desde entdo.

Na segunda guerra, para conviver com a escassez de gasolina, o Brasil utilizava o
dlcool adicionado a ela ou mesmo isoladamente em motores convertidos para esta

finalidade (SILVA; SILVA, 1997).

No inicio da década de 1970, o Brasil ja se preocupava com o fornecimento de

petréleo mundial e vérias crises estavam apontando (LIMA; MARCONDES, 2002).

Os ministros da Organizacdo dos Paises Exportadores de Petr6leo — OPEP —, em
1970 e 1973, assumiram, ao mesmo tempo, o controle dos precos e da producdo. Com isso,
o preco do petrdleo chegou a ter um aumento de 100% em poucas semanas. Frente a esta
situacdo, o programa nacional do dlcool foi inicialmente apresentado pelo II Plano Nacional
de Desenvolvimento — II PND, em 1974, apontando este combustivel como opcado

energética a ser implantado no pais (LIMA; MARCONDES, 2002).

Em outubro de 1975, foi anunciado o Programa Nacional do Alcool, Prodlcool,
quando foram definidos os mecanismos legais do plano, visando a producado de dlcool para
fins carburantes. Em novembro de 1975, o Decreto de nimero 76.593, datado de 14 de
novembro de 1975, define o elenco de medidas, as metas do programa e os objetivos da

politica economica (LIMA; MARCONDES, 2002).

O Prodlcool passou por duas fases distintas, sendo que a primeira visava produzir
dlcool anidro com o objetivo de adiciond-lo a gasolina propiciando economia do petrdleo
importado, como pode ser visto na Tabela 2. A segunda fase visava produzir édlcool

suficiente para abastecer os veiculos movidos a dlcool hidratado (SILVA; SILVA, 1997).



Tabela 2: Quantidade de etanol adicionado 4 gasolina entre 1979 e 2005 para cada litro

comercializado
Ano Volume de alcool (L) Volume de gasolina (L) Porcentagem de etanol na
gasolina (%)
1979 0,14 0,86 14
1980 0,17 0,83 17
1981 0,12 0,88 12
1982-1986 0,20 0,80 20
1987-2002 0,22 0,78 22
2002-2005 0,24 0,76 24

Fonte: UNICA (2005)

O ideal para o pais é que a mistura seja de 24%, para evitar a alta taxa de
contaminacdo atmosférica, pela presenca do chumbo tetraetila ou do MTBE, notadamente
nas grandes cidades. Porém, esta mistura s6 atende a grande Sao Paulo, sendo que, no

restante do pais, a mistura média é de 15 a 18% (LiMA; MARCONDES, 2002).

O Brasil foi o pais que mais investiu no desenvolvimento das técnicas de produgdo
de dlcool nas ultimas décadas e € o maior produtor de dlcool por via fermentativa. Apesar
disso, uma grande parte de suas unidades produtoras, ainda, apresenta possibilidade de

melhoras tanto de projeto quanto operacionais (ANDRIETTA, 1994).

O Brasil é, hoje, o Unico pais a oferecer um leque de opg¢des ecologicamente
corretas: prevé a adi¢do de dlcool anidro a gasolina, desenvolveu o carro a dlcool puro e,
desde 2003, domina com extrema competéncia a tecnologia multicombustivel. Segundo
dados da Associacdo Nacional dos Fabricantes de Veiculos Automotores (Anfavea), em
2004 foram vendidas 379.328 unidades de carro a dlcool. Desse total, 328.774 eram
equipadas com sistema bicombustivel (gasolina-dlcool) ou tricombustivel (gasolina-dlcool-
gds natural veicular), genericamente chamado de Flex Fuel. O tricombustivel pode
funcionar de quatro formas: alimentado s6 por gas natural, s6 por édlcool, s6 por gasolina ou

mistura de dlcool/gasolina (O SUCESSO, 2005).



A producdo nacional de dlcool etilico entre 1987 e 1995 oscilou entre 11,4 ¢ 12,9
bilhdes de litros. Nos dois anos seguintes a produgdo cresceu até atingir um maximo de

15,5 bilhoes de litros em 1997 (BAJAY; FERREIRA, 2005).

Na safra de 1997-1998, foram produzidos aproximadamente 15 bilhdes de litros de
etanol (equivalente a 220 mil barris de petréleo por dia) para serem usados como
combustivel de carros e mais de 1,6 bilhdo de litros destinados a usos ndo energéticos. A
producdo de etanol anidro como combustivel foi de 5,3 bilhdes de litros e da forma

hidratada foi de 9,6 bilhdes de litros (HALL; HOUSE; SCRASE, 2005).

A evolucdo da producdo de cana no Brasil a partir da safra 1998/1999 até
2004/2005 esta apresentada na Tabela 3 e a producdo de dlcool neste mesmo periodo esta
apresentado na Tabela 4. E com base em dados analisados em conjunto com o Inpe
(Instituto Nacional de Pesquisas Espaciais) e CTC (Centro de Tecnologia Canavieira), a
Unica — Unido da Agroindustria Canavieira de Sdo Paulo estima que a safra de cana-de-
acucar 2005/2006 da Regido Centro-Sul do Pais ird atingir as 345 milhodes de toneladas,
nimero que se situa num patamar inferior ao de todas as previsdes disponiveis no mercado

(CARVALHO, 2005).

Tabela 3: Producdo de cana de agucar no Brasil, de 1998 a 2004, em milhdes de toneladas

Safras
Local de produgdo
98/99 99/00 00/01 01/02 02/03 03/04
Centro/Sul 269,52 263,97 207,10 244,22 268,55 298,60
- Sdo Paulo 199,31 194,23 148,26 176,57 190,63 207,57

-Demais cidades do
70,21 69,74 58,84 67,65 77,92 91,03

Centro/Sul
Norte/Nordeste 45,14 36,44 49,29 47,70 50,46 60,194
BRASIL 314,66 300,41 256,39 291,92 319,01 358,79

Fonte: UNICA (2005)



Tabela 4: Producao de dlcool, de 1998 a 2004, em milhdes de m’

Safras
Local de produgdo
98/99 99/00 00/01 01/02 02/03 03/04
Alcool 13,912 12,780 10,572 11,493 12,595 14,764
Centro/Sul 12,281 11,634 9,076 10,157 11,154 13,024
Norte/Nordeste 1,631 1,146 1,496 1,336 1,441 1,740

Fonte: UNICA (Centro/Sul) e DATAGRO (Norte/Nordeste) - 2005

As vantagens da utilizacdo de etanol com relacdo a outros combustiveis sdo

(HALL; HOUSE; SCRASE, 2005):
- combustivel liquido conhecido;

- emissdes organicas com menos reatividade que as emissdes da gasolina (mas mais

reativas que as do metanol);

- menor emissao de poluentes toxicos;

- maior eficiéncia do motor;

- produzido a partir de fontes domésticas;

- veiculo de transicao multicombustivel disponivel;

- produgdo baseada em enzima a partir de madeira estd sendo desenvolvida.
Em contrapartida, as desvantagens sao (HALL; HOUSE; SCRASE, 2005):

- custo mais alto do que o da gasolina;

- competi¢do com combustivel/alimentos em niveis de producdo mais altos;
- fornecimento limitado;

- faixa de rendimento 20% menor;

- tanques de combustiveis maiores.

Indmeras razdes de cunho ambiental, social, tecnoldgico e estratégico justificaram a
criagdo do Prodlcool. Em uma eventual retomada do programa, como tem sido advogado
por alguns, deveria haver um esforco conjunto do governo, produtores de d4lcool,

fabricantes de carros e institutos de pesquisa ligados ao setor sucroalcooleiro para fomentar
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ainda mais a competicdo entre os produtores e preparar o terreno para um novo ciclo de
crescimento. Essa “terceira fase” do programa seria caracterizada por altos niveis de
produtividade e baixos custos de produgdo, bem como por ganhos adicionais no que
concerne as questdes ambientais e sociais. Os precos do petrdleo relativamente elevados
nos ultimos anos e leis de protecdo ambiental mais rigorosas devem favorecer a retomada

do Proalcool (BAJAY; FERREIRA, 2005).

A agroindistria canavieira do Brasil foi pioneira na utiliza¢do, em larga escala, do
dlcool combustivel, oferecendo um exemplo pritico de desenvolvimento sustentdvel ao
combinar contribui¢do a melhoria do meio ambiente, exploracdo de vocagdes econdmicas
locais e geracdo descentralizada de emprego e renda (SZWARC, 2004 citado por
DEIMLING;BORILLI, 2005). Esta industria ostenta um dos maiores indices de
empregabilidade nacional, o setor absorve um contingente de mao-de-obra que se aproxima
de 1,5 milhdo de pessoas e movimenta R$12,7 bilhdes por ano, entre faturamentos diretos e

indiretos, o que corresponde a 2,3% do PIB brasileiro (COBRA, 2001).

O panorama internacional ressalta os ganhos de competitividade da producdo
brasileira no mercado mundial, pois nos USA o gasto de produ¢cdo de um galdo de élcool
vai de US$1,05 a US$1,20, na Europa é de US$2,00 a US$2,20 enquanto no Brasil fica
entre US$0,57 a US$0,64 (SZWARC, 2004 citado por DEIMLING;BORILLI, 2005).

1.3. Processos Fermentativos

Denominam-se “biorreatores”, “reatores bioquimicos”, ou ainda, ‘reatores
bioldgicos”, os reatores quimicos nos quais ocorrem uma série de reacdes quimicas
catalisadas por “biocatalisadores”, os quais podem ser enzimas ou células vivas

(SCHIMIDELL; FAccIoTTI, 2001).

A partir do ano de 1950, ocorreu um maior desenvolvimento da drea de reatores,
encontrando a mesma, desde entdo, um formiddvel avanco, sendo responsavel pelo sucesso
de muitos processos fermentativos, obviamente ao lado dos demais desenvolvimentos das
dreas mais bdsicas, por exemplo, a microbiologia destes processos (SCHIMIDELL;

FacciorTr, 2001).
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Um reator biolégico pode ser operado de forma descontinua, com um inéculo por
tanque ou por sistema de cortes, semicontinua, descontinua alimentada ou continua, todos

podendo trabalhar com ou sem recirculagdo celular (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001).

Quando o Programa Nacional do Alcool foi estabelecido no Brasil todas as novas
destilarias foram montadas baseadas no processo convencional de fermentacdo em batelada

alimentada (ZARPELON; ANDRIETTA, 1992), conhecido como “Melle-Boinot”.

Segundo o Centro de Tecnologia Canavieira (2005), 75 a 85% das usinas de
producdo de dlcool no Brasil utilizam o processo batelada alimentada, enquanto 15 a 25% o

processo continuo.

1.3.1. Batelada

O processo descontinuo simples pode ter uma descricdo tipica do tipo: prepara-se
um certo meio de cultura que seja adequada a nutricio e desenvolvimento do
microrganismo, bem como o actimulo do produto desejado; coloca-se este meio de cultura
em um biorreator (fermentador); adiciona-se 0 microrganismo responsdvel pelo processo
biolégico (indculo) e se aguarda que o processo ocorra. Apds um determinado tempo de
fermentacdo, retira-se o caldo fermentado do reator e executam-se as operagdes unitdrias

necessdrias para a recuperacdo do produto (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001).

Este processo € o mais seguro quando se tem problema de manuten¢do e condi¢des
de assepsia, pois ao final de cada batelada imagina-se que o reator deva ser esterilizado
juntamente com o novo meio de cultura, recebendo um novo inéculo, o qual podera sofrer
todos os controles necessdrios, a fim de assegurar a presenga Unica do microrganismo
responsdvel pelo processo (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001). Além de menores riscos de
contaminacdo, este processo apresenta grande flexibilidade de operagdo, devido ao fato de
poder utilizar os fermentadores para a fabricacdo de diferentes produtos, a possibilidade de
realizar fases sucessivas no mesmo recipiente, condi¢cdo de controle mais estreito da
estabilidade genética do microrganismo, assim como a capacidade de identificar todos os
materiais relacionados quando se estd desenvolvendo um determinado lote de produto

(CARVALHO; SATO, 2001a).

A fermentagdo descontinua pode levar a baixos rendimentos e/ou produtividades,

quando o substrato adicionado de uma s6 vez no inicio da fermentacdo exerce efeitos de
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inibi¢do, repressdao, ou desvia o metabolismo celular a produtos que ndo interessam

(CARVALHO; SATO, 2001a).

O biorreator batelada sera sempre usado como base para as comparacOes de
eficiéncias atingidas com relagdo aos outros processos, mas a sua baixa eficiéncia estimula

o surgimento de formas alternativas (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001).

1.3.2. Batelada Alimentada

O processo batelada alimentada, também conhecido como Melle-Boinot, ¢ um
processo onde o substrato € alimentado sob condi¢des controladas até atingir o volume do
biorreator. E importante enfatizar que a despeito de ser um processo antigo, o sistema
Melle-Boinot é muito conveniente e satisfatério quanto a operacdo e eficiéncia de
conversao dos agucares a dlcool, que muitos dos processos continuos desenvolvidos eram

tao inferiores que foram abandonados (ZARPELON; ANDRIETTA, 1992).

Basicamente, o processo descontinuo alimentado € definido como uma técnica em
processos microbianos, onde um ou mais nutrientes sdo adicionados ao fermentador durante
o cultivo e em que os produtos ai permanecem até o final da fermentacdo. A vazdo de
alimentacdo pode ser constante ou variar com o tempo, € a adicdo de mosto pode ser de

forma continua ou intermitente (CARVALHO; SATO, 2001Db).

Devido a flexibilidade de utilizagdo de diferentes vazdes de enchimento dos
reatores com meio nutriente, € possivel controlar a concentracdo de substrato no
fermentador, de modo que, por exemplo, o metabolismo microbiano seja deslocado para
uma determinada via metabdlica, levando ao acimulo de um produto especifico

(CARVALHO; SATO, 2001Db).

1.3.3. Processo Continuo

O processo de fermentagdo continuo caracteriza-se por possuir uma alimentacdo
continua de meio de cultura a uma determinada vazio constante, sendo o volume de reagao

mantido constante através da retirada continua de caldo fermentado (FACCIOTTI, 2001).

As principais vantagens do processo continuo sobre os descontinuos sao

(EDUARDO, 1991 & FAccIoTTL, 2001):

menores equipamentos;
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tempo de uso otimizado ou maior capacidade de fermentacdo com 0s mesmos

equipamentos;

- rendimento médio alto;

- tempo de fermentacao e paradas minimizadas;

- obtencdo de caldo fermentado uniforme;

- menores gastos com mao de obra;

- maior facilidade no emprego de controles avancgados.
Porém, também ha desvantagens como (FACCIOTTI, 2001):

- possibilidade presente de infecc¢ao;

- possibilidade de ocorréncia de muta¢des genéticas espontaneas;

- possibilidade de selecdo de mutantes menos produtivos;

- dificuldades de operacdo em estado estaciondrio.

A manutencdo de volume constante de liquido no reator € de primordial
importancia, a fim de que o sistema atinja a condi¢do de estado estaciondrio ou regime
permanente, condi¢do na qual as varidveis de estado (concentracdo de células, de substrato
limitante e de produto) permanecem constantes ao longo do tempo de operacdo do sistema.
Entretanto, a manutencdo de volume constante no reator significa teoricamente a
necessidade de se contar com vazdes idénticas de alimentacdo e de retirada de meio, o que

¢ praticamente impossivel na pratica (FACCIOTTI, 2001).

Apesar dos problemas acima mencionados, a utilizacdo do processo continuo de

fermentacdo encontra grande aplicagdo pratica (FACCIOTTI, 2001).

A utilizagc@o de reatores do tipo tubular para fermentacdo alcodlica é afetada pela
mistura causada pelo desprendimento de diéxido de carbono e, entdo, um fluxo tubular é
dificil de ser realizado na prética e, assim, o efeito de mistura abaixa velocidade da reacao,
devido a inibi¢do provocada pelos produtos finais. Contudo, reatores de mistura completa
podem ser arranjados em série e, assim, fermentacdo mais rdpida pode ser obtida

(ZARPELON; ANDRIETTA, 1992).
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O processo continuo com reatores ligados em série pode ser descrito de duas
formas: quando a velocidade de desenvolvimento do microrganismo € praticamente
independente da concentracdo de substrato, onde ndo hd vantagem trabalhar com mais de
um biorreator, ou quando a velocidade de desenvolvimento no primeiro fermentador €
maior que no segundo e esta que na terceira e assim por diante, sendo vantagem trabalhar
com reatores ligados em série, pois a reducdo do tempo de permanéncia do material no
sistema acarretard, para uma dada producio, menor capacidade total dos fermentadores. Tal
condi¢ao de trabalho pode existir no caso particular da fermentagdo alcodlica continua com
diversos biorreatores ligados em série, uma vez que o teor alcodlico nos ultimos
biorreatores acarreta uma redug¢do na velocidade de reproducdo do microrganismo
(BOrRZzANI, 1960), permitindo a obtencdo de elevados rendimentos, bem como elevadas

produtividades do processo (FACCIOTTI, 2001).

As fermentacoes de multiplos estdgios tém facilidades operacionais — esgotamento
total do mosto, possibilidade de trabalhos com altos teores alcodlicos, ndo intoxicacdo da
levedura — e também complicagdes como controles de muitos estdgios, que podem ser
solucionadas com 3 a 5 estdgios (EDUARDO, 1991). Além disso, € mais estdvel, uma vez
que somente nos ultimos estagios os efeitos dos produtos de inibi¢do sdo relevantes. Por
esta razdo, a produtividade (etanol produzido/h) é muito mais alta (ZARPELON; ANDRIETTA,
1992).

Industrialmente, sistemas com grande nimero de estidgios ndo sdao considerados
vidveis. Além da produtividade, os aspectos econdmico e operacional devem ser levados

em conta em um projeto (ANDRIETTA, 1994).

O uso de técnicas de otimizacdo determinou que quatro fermentadores em série
sdo razoavelmente equivalentes a um fermentador tubular, no que concerne a aplicacio
industrial em si (ZARPELON; ANDRIETTA, 1992). O sistema constituido de 4 reatores de
mistura perfeita, ligados em série, possui 0 menor nimero de reatores possivel e o sistema
subseqiiente, com cinco reatores, ndo apresenta ganhos aprecidveis na produtividade

(ANDRIETTA, 1994).

A operagdo do sistema continuo, ainda, pode ser feita com recirculacdo de células

que tem como objetivo a obtenc¢do de alta densidade celular no reator, aumentando-se assim
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consideravelmente as velocidades e, portanto, em ultima andlise, a produtividade do

processo (FACCIOTTI, 2001).

A utilizacio de fermentacdo continua implica numa redugdo de 57% no
investimento de capital fixo nas destilarias quando comparado ao daquelas que usam
batelada. Reduc¢des ainda maiores, da ordem de 68 a 71%, sdo obtidas para os processos

com reciclo de células e operacdo a vacuo, respectivamente (CYSEWSKI; WILKE, 1978).

1.4. Bioquimica da Fermentacdo Alcodlica

As leveduras s3o organismos eucaridticos e formam uma das classes mais
importantes dos fungos. As do tipo Saccharomyces sdo as mais utilizadas na producdo de
etanol e apresentam-se normalmente na forma unicelular e com 2 a 8 micrometros de
diametro. Estas se reproduzem basicamente por gemacgdo (brotamento), onde a célula mae,
ap6s um periodo de unido entre os citoplasmas, dd origem a uma nova célula

(STECKELBERG, 2001).

A fermentacdo alcodlica € a acdo de leveduras sobre acgucares fermentdveis
contidos em uma solucdo/suspensdo. E um processo biolégico no qual a energia formada
por reacdes de oxidacdo parcial pode ser utilizada para o crescimento de leveduras e a
oxidagdo parcial anaerébia da hexose na producgdo de édlcool e CO, (LIMA; MARCONDES,
2002).

A transformacdo do agucar em etanol e CO,, envolve 12 reacdes em seqii€ncia
ordenada, cada qual catalisada por uma enzima especifica, conforme apresentado na Figura
1. Tal aparato enzimadtico estd confinado no citoplasma celular, sendo, portanto, nessa

regido da célula que a fermentacao alcodlica se processa (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001).
A simplificacdo se dd em trés etapas (LIMA; MARCONDES, 2002):
1- Via aerébia
- C¢H 206 — respiracdo — CO,+H,0 (crescimento celular rapido)
2- Via anaerdbia
- CgH 2,06 — fermentacdo — C,HsOH+CO, (crescimento celular lento)

- C6H1206+2ADP+PO4_3 —> 2C2H50+ 2C0O,+2ATP+H,0.
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Figura 1: Seqii€ncia de reacdes enzimdticas pela fermentacdo alcodlica de carboidratos
enddgenos (glicogénio e trealose) ou exdgenos (sacarose e maltose), conduzida por

Saccharomyces cerevisiae (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001).

Entre as matérias agucaradas, costuma-se distinguir as diretamente fermentesciveis
e as ndo diretamente fermentesciveis. As primeiras sdo as que cont€ém monossacarideos e se
limitam aos sucos de frutas. As ndo diretamente fermentesciveis sdo as que contém

dissacarideos, que fermentam apds uma hidrélise, a qual se d4 o nome de inversdo, e que
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realiza naturalmente por acdo da invertase, enzima produzida pelo agente de fermentacdo.
A sacarose € a representante mais importante dos componentes da cana-de-actcar e dos

melagos (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001).

As hexoses sdo reagentes primdrios no metabolismo da fermentacdo alcodlica.
Estequiometricamente, o rendimento do processo fermentativo é 0,511g/g de hexose,
porém ocorrem, juntamente com a fermentacdo alcodlica, reacdes secunddrias, resultando
na reducdo de rendimento teérico. Quando se trabalha com substratos (mosto) complexos,
em processos industriais, notadamente na presenca de corpos estranhos ao meio (fibras,
gomas, leveduras selvagens, etc) observa-se a geracdo de novos subprodutos e o
rendimento industrial é reduzido para até 90% (LIMA; MARCONDES, 2002 & LiMA; BASSO;
AMORIM, 2001).

O objetivo primordial da levedura, ao metabolizar anaerobicamente o agucar, €
gerar uma forma de energia (ATP, adenosina trifosfato) que serd empregada na realizacdo
dos diversos trabalhos fisiolgicos (absorcao, excrecdo e outros) e biossinteses, necessarias
a manuten¢do da vida, crescimento e multiplicacdo, para perpetuar a espécie. O etanol e o
CO; resultantes se constituem, tdo somente, de produtos de excrecdo, sem utilidade
metabdlica para a célula em anaerobiose. Entretanto, o etanol, bem como outros produtos
de excrecdo (como o glicerol e dcidos organicos) podem ser oxidados metabolicamente,
gerando mais ATP e biomassa, mas apenas em condi¢cdes de aerobiose (LIMA; BASSO;

AMORIM, 2001).

1.5. Cinética da Fermentacdo

A cinética de fermentacgdo alcodlica € um assunto altamente estudado e pesquisado
nos centros de pesquisa especializados, tendo em vista seu potencial industrial e econdmico

(LIMA; MARCONDES, 2002).

O objetivo bésico do estudo da cinética de processos microbianos € quantificar a
taxa de crescimento celular, consumo de substrato, formag¢do de produtos e demais

parametros relacionados (VIEGAS, 2003).

Os modelos cinéticos normalmente usados em fermentacdes podem ser divididos

c€m:
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- Nao-estruturados e ndo segregados, nos quais as células de microrganismos sao

consideradas como soluto;

- Estruturados e ndo segregados, onde as células sdo tratadas como seres individuais

de multiplos componentes, porém com composicdo média semelhante;

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

distintos porém descritos por um Unico componente; €

- Estruturados e segregados, onde as células de microrganismos sido consideradas
como individuos distintos € formados por multiplos componentes (BAILEY;OLLIS,

1986).

A complexidade da descri¢cdo cinética que € requerida e apropriada depende das
situagoes fisicas e da aplicacdo pretendida. Nao € possivel ou praticdvel a formulagdo de
um modelo que inclua todas as caracteristicas e detalhes celulares. O modelo deve ser

formulado a partir de algumas aproximagdes (STREMEL, 2001).

O tipo de modelo mais encontrado na literatura para descrever a fermentacdo
alcodlica € do tipo nao-estruturado e ndo-segregado. A equacdo mais simples e popular para
descrever o crescimento microbiano € a equacdo de Monod, que assume a presenca de
substrato como limitante para o crescimento. A cinética de Monod estd apresentada na

Equacdo 1 (HAN;LEVENSPIEL, 1988).

S
—y 2 1
U= S+K, (D

E sabido que a equacdo de Monod s6 é aplicdvel onde a presenca de produtos
metabodlicos toéxicos ndo acontece (LUONG, 1985). Porém, constatou-se que além da
limitagdo pelo substrato, had também efeitos inibidores na cinética da fermentacdo

(HAN;LEVENSPIEL, 1988).

Na fermentacdo alcodlica o rendimento de biomassa com a levedura
Saccharomyces cerevisiae diminui, de 0,156 para 0,026, com o aumento da concentracio
de etanol, de 0 a 107 g/L, indicando uma relacdo entre o rendimento da biomassa e a

inibi¢do pelo produto (THATIPALAMA; ROHANT; HILL, 1992).

O efeito inibidor do etanol deve apresentar um termo de descri¢do cinética ndao

competitiva a atividade de fermentacdo das células (AIBA; SHODA; NAGATANI, 1968).
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O etanol comeca a ter efeito inibitorio na taxa de crescimento celular acima de 15
g/L. A concentragdo médxima de etanol permitida, acima da qual as células ndo crescem, foi
predita em 112 g/L. A capacidade de producdo de etanol onde as células sdo

completamente inibidas foi de 115 g/L de etanol (LUONG, 1985).

A cinética da fermentacdo alcodlica foi estudada por vdrios autores que
formularam modelos que estdo apresentados na Tabela 5, levando em conta a limitacdo

pelo substrato e a possivel inibi¢ao pelo produto, substrato e concentracao celular.

Apesar dos vdérios trabalhos que tratam da cinética de fermentacdo, pouca
influéncia estes tiveram sobre o arranjo das plantas industriais instaladas no Brasil. No
entanto, o projeto rigoroso de uma planta de fermentag¢do tem que passar, obrigatoriamente,
por uma modelagem detalhada do processo, utilizando modelos cinéticos precisos,
possibilitando a obten¢do de condi¢des O6timas de operacdo. Por outro lado, a manutengdo
destas condi¢des vai depender da escolha de uma estratégia de controle adequada que s6 €
possivel conhecendo-se o comportamento do processo. Isto pode ser adequadamente
realizado pelo estudo prévio de modelagem da planta e simulacio em computador

(ANDRIETTA, 1994).

A utilizacdo de modelos matematicos na otimizacdo de um processo € de grande

importancia, pois minimiza o custo e o tempo aplicado de estudo (ANDRIETTA, 1991).

Outro fator a ser avaliado € a limitacdo relacionada ao crescimento microbiano e
ao substrato, além da inibicdo provocada pela presenca de etanol. Ainda pode haver a
inibicdo provocada pelas altas concentracdes de substrato, ou células ou mesmo outras

substancias presentes no meio (HAN; LEVENSPIEL, 1987).

A inibi¢do pelo substrato € mais téxica quando comparada a inibicdo pelo produto
e desativa importantes enzimas além de modificar o caminho metabdlico que € vital a
sobrevivéncia da levedura. O efeito inibidor provocado pelo substrato na fermentacio
alcodlica ocorre quando a concentragdo supera 150 g/ (THATIPALAMA; ROHANT; HILL,
1992).
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Tabela 5: Modelos matematicos ndo-estruturados e ndo-segregados propostos para a

fermentacgdo alcodlica, suas condi¢des e autores

Modelo Condigao Autores
~ S, | P -Substrato limitante
Hi = o PE 1P -Inibigdo pelo substrato GHOSE E TYAGI
S +K,+— -Inibicio linear pelo produto (1979)
Yy -Substrato limitante
3 P S, LEVENSPIEL
M =M 1—a . m -Sem inibigdo pelo substrato (1980)
-Inibi¢do de poténcia pelo
produto
SEVELY ET AL.
S, K, 1 P -Substrato limitante (1980)
/’li = ﬂ mdx ’ ’ - e ere .
K, +S, P +K, P.. -Sem inibi¢do pelo substrato citado por
-Inibicdo parabdlica pelo produto Dourapo (1987)
g -Substrato limitante JINET AL. (1981)
_ -K,P-K,S; ; Trihies :
U o=pu, . e [m] In1b1gaosi)l<)[;gr§gc:1al pelo citado por
s i DOURADO (1987)
-Inibi¢do exponencial pelo
produto
-Substrato limitante
Y, Y, e~
~ ' S, (i P N { X, M -Sem inibi¢do pelo substrato LEE; PAGAN;
Hi = U K. +5, P, X -Inibi¢do de poténcia pelo ROGERS (1983)
produto
-Inibicao por altas concentracdes
de biomassa
YN
U = S . ( _ F j -Substrato limitante
S +K + ,~2 mdx -Inibicdo pelo substrato TOSETTO (2002)

-Inibi¢do de poténcia pelo
produto

A fermentagdo alcodlica produz etanol mesmo apds a parada do crescimento das

leveduras a niveis superiores a 10° células/mL. O fato é que o etanol, a concentragdes
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relativamente baixas (20%), € inibidor da atividade metabdlica da levedura (AIBA; SHODA;

NAGATANI, 1968).

A fermentacdo alcodlica, além de efeitos inibidores, é também afetada pela
temperatura do biorreator, onde o rendimento alcodlico € maior em temperaturas mais
baixas, 15°C e 20°C, porém apresentam uma demora para obten¢ao da populacdo maxima.
Quando a temperatura no biorreator é 25°C e 30°C a taxa inicial de fermentagdo € maior € a

temperaturas superiores a 35°C decresce a viabilidade celular (TORUA et al., 2003).

O modelo nao-estruturado e nado-segregado ndo € indicado para descrever o
comportamento dindmico do processo, devido a fase lag resultante de uma mudanca do
meio (DUNN;MOR, 1975), tornando-se mais vantajosa a utilizacio de um modelo mais
complexo para descrever o sistema bioldgico transiente. O modelo estruturado pode ser
utilizado diretamente na representacdo da cinética das rotas bioquimicas da célula.
Similarmente, caracteristicas do ciclo celular podem ser incorporadas e usadas para validar
a faixa do modelo cinético para uma populacdo celular pelo uso de uma aproximagao
segregada. Todavia uma fun¢do de atraso para a velocidade de crescimento especifico do
microrganismo pode adequar este modelo ndo-estruturado e nao-segregado para o estudo
dindmico (O’NEIL;LYBERATO0S,1990). A equacdo de atraso linear para a velocidade
especifica pode ser baseada na concentragdo de ART em cada reator devido a maior
sensibilidade desta varidvel em alteragdes nas varidveis de entrada do processo, como pode
ser visto na Equagdo 2 (ANDRIETTA, 1994):

ART
) — | antes (2)
=] |

depois

Esta equagdo tem por objetivo considerar o tempo que o microrganismo leva para
se adaptar as novas condi¢des do meio, ou seja, acredita-se que quando as condicdes do
meio se alteram bruscamente, a resposta do microrganismo a estas nao € imediata.
Entretanto, simulacdes realizadas utilizando os modelos com e sem corre¢ao, ndo mostram
diferengas significativas para alguns processos. Mas, mesmo ndo encontrando diferencas

significativas, a corre¢do do modelo deve ser mantida, pois pode ser uma ferramenta

importante para ajustes posteriores do modelo (ANDRIETTA, 1994).
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1.5.1. Constantes Cinéticas

A multiplicidade de modelos cinéticos que descrevem o crescimento microbiano é
devido ao fato destes serem construidos para uma levedura especifica, em condicdes

experimentais pré-definidas (DOURADO et al., 1987).

Alguns modelos cinéticos com aproximac¢do convencional baseada na cinética de
Michaelis-Menten, apresentados na Tabela 5, possuem constantes cinéticas com valores
especificos apresentados pelos seus autores, de acordo com os experimentos feitos por eles,

apresentadas na Tabela 6.

Tabela 6: Autores e pardmetros cinéticos de modelos baseados na cinética convencional de

Michaelis-Menten

Autores K, Hmae  Pmax Xmae Yo Yy K; K, K| K,
GHOSEETYAGI(1979) 048 040 87 - 1 - 20349 - - -
LEVENSPIEL (1980) 0222 042 875 - 041 - - - - -
SEVELY ET AL. (1980)
citado por DOURADO 5 0,3 85 - 1 - - 4,5 - -
(1987)
JINET AL. (1981) citado 022 0,453 B ) ) 3 ) 006035 0.0055
por DOURADO (1987)
LEE; PAGAN; ROGERS 1,6 0,24 90 100 1 1 - - - -
(1983)
TOSETTO (2002) 21 0.5 88 - 07 - 15,5 - - -

1.6. Simulagao

Modelagem matemadtica é a 4rea do conhecimento que estuda maneiras de

desenvolver e implementar modelos matemaéticos de sistemas reais (AGUIRRE, 2004).

A modelagem matematica de processos fermentativos pode ser definida como a
tentativa de representar, por equacdes matemadticas, os balancos de massa para cada
componente nos biorreatores, associados as complexas transformacdes bioquimicas que
ocorrem no processo e as velocidades com que essas transformacdes se processam

(BoNOMI; SCHMIDELL, 2001).
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Uma vez obtido um modelo matematico, € necessario verificar se o
comportamento de tal modelo equivale ao do sistema real e quais sdo os limites de
validade. A fim de avaliar o desempenho de um modelo, € necessério simuld-lo, ou seja, €
necessario resolver as equagdes que compdem o modelo. Portanto, a forma de simular vai

depender da representagdo utilizada (AGUIRRE, 2004).

A simulacdo de modelos continuos normalmente envolve a resolu¢do de equacdes

diferenciais do tipo x = f(x,7). Na maioria dos casos, obter uma solu¢do analiticamente ¢

impossivel e, portanto, resolve-se a equacao diferencial, de forma aproximada, por métodos

numéricos (AGUIRRE, 2004).

Os métodos de Runge-Kutta sdo muito utilizados para a integracdo de sistemas de
equagdes diferenciais ordindrias devido sua simplicidade, alta precisdo e versatilidade de

aplicacdes (CUNHA, 2003).

O Runge-Kutta de quarta ordem mais utilizado tem a forma das Equacdes de 3 a

7(CUNHA, 2003):

h
yjH=yj+g(K1+2K2+2K3+K4) (3)
Klzf(xj’yj) (4
h h
KZZf[Xj-FE,yj-FEKlj (5)
h h
K3:f(xj+5,yj+EK2j (6)
K, = flx, +hy, +hK,) (7)

) . h’
O erro de truncamento deste método é € .=—-y"¥' (&), x, <E<x,.
J 5 J-1 J

Em problemas de validagdo, a questdo chave € tentar determinar se um dado
modelo € vélido ou ndo e se ele incorpora as caracteristicas requeridas. Comparar a
simula¢do do modelo obtido com dados medidos é provavelmente a forma mais usual de se
validar um modelo. Neste caso, deseja-se saber se 0 modelo reproduz ao longo do tempo os

dados observados. Sem duivida, esse procedimento é importante e, em muitas aplicacoes,
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nido ¢ trivial obter um modelo cuja simulacdo se aproxime das observacdes. Por ser

relativamente simples, tal procedimento € muito comum (AGUIRRE, 2004).

1.7. Dinamica da Populagcdo de Cepas em Processos Industriais

Os microrganismos mais importantes na obtencao do élcool por via fermentativa
sdo as leveduras, especialmente a Saccharomyces cerevisiae, da qual foram selecionadas
varias linhagens, tidas por muito tempo como espécies: Saccharomyces ellipsoideus,
S.carlsbergensis e S.uvarum. O desempenho do processo fermentativo € enormemente

afetado pelo tipo de levedura que o executa (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001).

As fermentagdes se iniciam com uma determinada levedura, com culturas puras
fornecidas por institui¢des especializadas. As culturas puras s@o apenas isoladas ou obtidas
através de melhoramento genético. Com o tempo, as linhagens que dao inicio ao processo,
que tém duracdo efémera, sdo substituidas por leveduras comuns a regido das destilarias,

comumente denominadas de leveduras selvagens (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001).

A identificacdo da levedura € importante ao processo fermentativo devido a uma
modificacdo da populacdo nos biorreatores. Sob condi¢des inadequadas, algumas leveduras
com baixa produtividade em etanol podem dominar o processo de fermentagdo, causando

sérios prejuizos a inddstria (ANDRIETTA et al., 1997).

A realizagdo de um controle da dindmica de populacdes, que associa técnicas de
identificacdo com a avaliacdo do desempenho fermentativo de cada uma das cepas de
levedura dominantes, pode fornecer informacdes valiosas para o aumento da produtividade
dos processos de fermentacdo alcodlica. As informagdes obtidas podem ser utilizadas na
selecdo de leveduras nativas com alto potencial fermentativo e na adequacao dos processos
as suas necessidades através da elaboracdo e melhoramento de projetos e também da

corre¢cao de condutas operacionais inadequadas (STROPPA, 2002).

1.7.1. Método de Identificacao de Leveduras

Sistemas cldssicos de identificacdo de leveduras baseiam-se em caracteristicas
morfoldgicas e fisioldgicas e sdo incapazes de distinguir facilmente algumas espécies e,

sobretudo, cepas de uma mesma espécie (STROPPA, 2002).
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Meios seletivos tém sido desenvolvidos com o objetivo de selecionar e diferenciar
espécies de leveduras em processos fermentativos. O meio WLN dgar contém um indicador
de pH, o verde bromocresol, que colore diferencialmente as colonias como resultado dos
graus varidveis de afinidade entre os microrganismos e o corante (LEWIS; YOUNG, 1998).
Entre os métodos utilizando meios de cultivos diferenciais para diferenciar cepas de
leveduras pertencentes ao género Saccharomyces, o meio WLN € o mais utilizado por ser
um método simples e eficiente para reconhecer similaridades ou diferencas entre os
isolados de levedura, apesar de nao fornecer a sua identidade (CAMPBELL (1999), citado por

(STROPPA, 2002)).

O meio WLN dagar possibilita a discrimina¢do e/ou recuperacdo de linhagens do

género Saccharomyces (CASTRO, 1995).

Métodos moleculares t€m sido desenvolvidos recentemente com o propdsito de
apresentar um unico padrao de DNA fingerprinting, sendo eles: PCR — Reacdo em cadeia
da polimerase, PFGE — Eletroforese em gel de campo pulsado, RAPD — DNA polimérfico
amplificado ao acaso e RFLP — Polimorfismo de tamanho de fragmento restrito. Entre estas
técnicas, as mais utilizadas para identificacdo de cepas de levedura estdo: PCR e RFLP de

DNA mitocondrial e nuclear (Freizer & Dubourdieu, 1992; Ness et al., 1993).

Estudos comparativos de alguns métodos de caracterizagdo de cepas de levedura
demonstram que a andlise eletroforética de cromossomos € capaz de diferenciar cepas de
Saccharomyces cerevisiae (DEGRE et al. (1989), CASEY; PRINGLE; ERDMANN (1990),

QUEROL; BARRIO; RAMON (1992) e MANI; DLAUCHI; DEAK (1998)).

Em uma eletroforese em gel de agarose convencional, o DNA move-se através de
um campo elétrico uniforme e moléculas de DNA maiores que 50KDalton, como
cromossomos, migram independente do seu tamanho e, portanto, ndo sao separadas. Com a
aplicacdo de duas orientagdes de campos elétricos alternados (pulsos), os cromossomos
menores respondem mais rapidamente as mudancas de carga elétrica € movem-se mais
rapidamente através do gel produzindo a separagdo dos cromossomos por tamanho. Depois
de corado com brometo de etidio e visualizado sob luz UV, o gel exibe bandas que

correspondem aos cromossomos inteiros (MEADEN, 1990).
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2- Material e Métodos

Este trabalho passou por fases distintas, na primeira foram realizadas as coletas em
usinas de producdo de dlcool em operagdo, por isto hd uma descricdo das usinas e dos
ensaios industriais. A partir das amostras coletadas foram feitas as andlises laboratoriais,
que juntamente com os dados de operacdo das usinas, foram utilizados para determinagao
dos valores das constantes cinéticas para os modelos do processo de fermentagdo alcodlica,
citados na Tabela 5. Obtidos estes valores, passou-se para a fase de implementagcdo
computacional, para simulagdes de dimensionamento e de alteragcdes na etapa de

fermentacao do processo, que tem o seu fluxograma apresentado na Figura 2.

| cOo, co, ca, co,
0 f f jrb
Mosto —-+4
REATOR 1 REATOR 2 REATOR 3 REATOR 4
CENTRIFUGA WINHO PARA

DESTILACAC

iCELULAS

Figura 2: Esquema da etapa de fermentacdo de uma usina de alcool.

2.1. Usina de Aciicar e Alcool

As usinas Clealco, localizada em Clementina — SP, e a Alvorada, em Araporad —
MG, foram implantadas segundo esquema proposto por ANDRIETTA (1994), diferindo

somente no numero de reatores € no tamanho dos mesmos.

A usina Clealco possui quatro biorreatores em série, que podem ser vistos na
Figura 3, sendo o volume deles 601,8 m3, 413,8 m3, 331,8 m’ e 262,1 m3,

consecutivamente.
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Figura 3: Biorreatores da usina Clealco.

A usina Alvorada, Figura 4, possui cinco biorreatores, sendo o primeiro de
353,95m’ ¢ os quatro seguintes de 304,18 m’. Na foto dos reatores, Figura 5, pode-se ver a
diferenga de tamanho entre o primeiro biorreator e os seguintes. Note que o gds produzido
na fermentacdo segue pela tubulacdo superior de um biorreator para o seguinte. O quinto
biorreator apesar do mesmo tamanho dos trés anteriores, possui a particularidade de na
saida do gas produzido durante a fermentacdo possuir o tratamento para descarte na

atmosfera.

Figura 4: Foto da Usina Alvorada.
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Figura 5: Biorreatores da usina Alvorada.

O volume qtil dos biorreatores depende da producgdo, ndo sendo utilizada sempre

100% de sua capacidade.

2.2. Ensaios Industriais

As coletas foram feitas nas unidades fermentativas da Usina Alvorada Actcar e
Alcool, localizada em Arapord, MG, no periodo de julho a outubro do ano de 2002 e Usina
Clealco — Usina Clementina de Actcar e Alcool, localizada em Clementina, SP, nos meses
de julho e agosto de 2002. Cada ensaio teve a duragdo de dois dias e consistiu em
estabilizar o processo nas condi¢cdes desejadas, utilizando a malha de controle ja
implantada, e coletar amostras dos reatores, em intervalos de uma hora. O tempo de ensaio
foi de dezoito horas, sendo que as dez primeiras foram para a estabilizacdo do sistema, nas
trés horas seguintes foram retiradas amostras no regime permanente, quando entdo era
aumentada a vazdo de mosto em 10%, na entrada do primeiro reator e amostras
continuaram sendo coletadas durante as cinco horas finais do ensaio. No ensaio de julho da

usina Alvorada houve coleta somente em regime permanente.

Nas oito horas de coleta foram retiradas amostras de mosto, fermento e meio de
fermentacdo em cada um dos biorreatores e imediatamente congeladas em gelo seco e

transportadas para o CPQBA, Centro Pluridisciplinar de Pesquisas Quimicas, Bioldgicas e
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Agricolas, onde seriam feitas as andlises. A Figura 6 mostra o ponto de coleta de mosto na

Usina Alvorada.

Figura 6: Foto do ponto de coleta do mosto na Usina Alvorada.

A amostra de fermento foi retirada diretamente do tanque de indculo, Figura 7, e
os conteddos dos biorreatores retirados por uma abertura de vdlvula que estd representada

pela Figura 8.

.i{\ﬁw

Figura 7: Tanque de in6culo (fermento) para o processo de producdo de dlcool.

Figura 8: Vélvula lateral para retirada de amostra do biorreator.

30



2.3. Analises Laboratoriais

As andlises laboratoriais tiveram duas aplicacdes, uma primeira no processo
industrial, feita nas amostras coletadas nas usinas, e outra para determina¢ao da capacidade

fermentativa das leveduras.

No estudo do processo industrial a anélise de massa seca foi feita para calculo das
concentracdes de massa celular em cada um dos biorreatores e no reciclo do processo. As
concentracoes de acgucares redutores totais e etanol tiveram como objetivo avaliar a
quantidade de substrato e produto nos biorreatores, no mosto e no reciclo para a produgdo
de dalcool. O plaqueamento de amostras do reciclo, também denominado fermento,

possibilitou o isolamento de cepas dominantes do processo industrial.

As cepas dominantes foram estudadas quanto a capacidade fermentativa, onde
foram feitas andlises de concentracdes de acucares redutores totais e etanol antes e depois
do processo fermentativo e de massa seca. As cepas ainda passaram por um método de
cariotipagem para identificacdo das leveduras dominantes do processo fermentativo

industrial em operagao.

2.3.1. Massa Seca

As amostras foram descongeladas e 25 mL centrifugados durante 5 minutos a 3000
rpm. O sobrenadante foi reservado para a determinagdo de agucares redutores totais e etanol
enquanto a massa depositada no tubo da centrifuga submetida a duas lavagens com agua
destilada e nova centrifugacdo, sé entdo transferida para placas de petri e colocadas em

estufa a 45°C até adquirir peso constante (ALTERTHUM, 2001).

2.3.2. Acucares Redutores Totais

O mosto de alimentacdo do biorreator para producdo do alcool possui sacarose,
glicose e frutose. A sacarose € constituida por uma molécula de glicose e outra de frutose,
devendo passar por hidrdlise 4cida sendo convertida em acucares redutores. A metodologia
utilizada para determinagao dos agtcares redutores totais (ART) foi o método quimico DNS
(MILLER, 1959), modificado. Devido a toxicidade do fenol utilizado, foi feita uma
modificacdo na metodologia retirando esta substancia e o sulfito de sédio e adicionando

tartarato de sodio e potdssio tetrahidratado para a composicdo da solu¢do de cor a ser
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utilizada, sendo assim, para produ¢do de 100 mL do reagente de cor foi utilizado 1 g de
acido dinitrossalicilico, 40 mL de hidréxido de so6dio 1,0 N, 30 g de tartarato de sodio e

potdssio tetrahidratado.

O método DNS € ‘indireto’, sendo feita a leitura da absorbancia no
espectrofotometro com comprimento de onda de 546 nm. Para determinagdo dos agucares
redutores totais € necessdrio a construcdo de uma curva padrdo para correlacionar a
absorbancia da amostra com o sua concentracdo de acucar. Esta curva é feita para
concentracdes de 0,2; 0,4; 0,6; 0,8 e 1,0 g/ de glicose. Para a utilizagao desta curva padrao
as amostras coletadas nas usinas foram diluidas: do mosto de 1:100, do primeiro biorreator

de 1:25 e dos outros reatores 1:10.

Esta mesma andlise foi utilizada em amostras das fermentacdes em batelada
utilizadas para determinacdo da capacidade fermentativa das cepas dominantes dos
processos nas usinas, com dilui¢do de 1:100 para o mosto e 1:10 para o meio apds a

fermentacao.

2.3.3. Etanol

A determinacdo da concentragdo de etanol nas amostras foi feita pelo método

quimico do Dicromato de Potassio (SALIK; POVH, 1993).

O preparo das amostras para essa andlise foi feito com aliquotas de 25 mL que
foram destiladas, por arraste de vapor, sendo coletados 50 mL na saida do destilador, para
garantir que todo o etanol fosse retirado nesta etapa. O método do dicromato correlaciona a
absorbancia da amostra a um comprimento de onda de 600nm no espectrofotdmetro a
concentracdo de etanol presente. A curva padrdao desta andlise € feita com solucdes de 1,0;

2,0; 3,0; 4,0 e 5,0° GL.

2.4. Desenvolvimento do Programa

O ambiente desenvolvido em Delphi se baseia em uma extensdo orientada a
objetos da linguagem de programacdo Pascal, também conhecida como Object Pascal. As
linguagens de programac¢ao mais modernas fornecem suporte para a programacao orientada
a objetos que se baseiam em trés conceitos fundamentais: o encapsulamento, em geral
implementado com as classes, a heranca, e o polimorfismo ou ligacdo tardia (CANTU,

2003). O programa foi desenvolvido em linguagem Delphi na versao 7.0.
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A vantagem do desenvolvimento deste programa nesta linguagem é a interface
bastante simples e a facilidade de utilizacdo, ndo precisando ser especialista no processo,

pois suas caracteristicas estdo embutidas na programacao.

O programa pode funcionar para qualquer processo microbiolégico devendo
passar pelas etapas de escolha do modelo que melhor descreve a cinética naquelas
condic¢des especificas e de simulagdo, que neste trabalho foi feita para producao continua de

quatro reatores de mistura em série.

Hé uma grande variedade de modelos cinéticos. Apesar de somente seis terem sido
implementados neste trabalho, a escolha de outro modelo pode ser feita e implementada da

mesma forma, assim como o design do processo.

2.4.1. Ajuste dos Modelos Cinéticos

Os modelos cinéticos citados na Tabela 5 foram implementados no programa e o
fluxograma do ajuste das constantes cinéticas estd apresentado na Figura 9. Os resultados
das andlises laboratoriais das amostras e as condi¢des de operacdo da usina durante os
ensaios industriais foram utilizados como dados de entrada. Para o ajuste de parametros
deve-se fazer a escolha do modelo a ser testado e determinar os intervalos a serem
estudados para cada uma das constantes cinéticas. Os intervalos foram definidos,
inicialmente, para cada uma das constantes do modelo de acordo com valores citados em
literatura — Tosetto (2002), Dourado (1987) — e foram sendo alterados com o intuito de se

obter os menores erros de ajuste sem causar inconsisténcia fisica.

‘Entrada de dados dos Biorreatares |

Escolha do Modelo

| GHOSE

LEE

‘ | LEVENSPIEL H

JIN

SEVELY

| | TOSETTO

Intervalo das
constantes
cinéticas e dados

Intervalo das
constantes
cinéticas e dados

Intervalo das
constantes
cinéticas e dados

Intervalo das
constantes
cinéticas e dados

Intervalo das
constantes
cinéticas e dados

Intervalo das
constantes
cinéticas e dados

de operagio de operagio de operagao de operagio de operacao de operagio
LIr<s LKS LKS th LKS LIr(s
Ki Prnax Prmax K1 Kp Ki
Prmax YN YN K2 Prmasx Prmax
Hmax M
I

dos modelos ndo-estruturados e ndo segregados.

Figura 9: Fluxograma da implementacdo do programa para o ajuste das constantes cinéticas
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A implementacdo do programa para o modelo Tosetto (2002) estd apresentada e

comentada no Apéndice 1, sendo semelhante para os outros modelos.

2.4.2. Simulacao

A simulacdo do processo de producdao de dlcool em biorreatores de mistura em
série foi desenvolvida segundo Andrietta(1994), com quatro reatores em série e reciclo

celular. O programa foi implementado segundo o fluxograma apresentado na Figura 10.

‘Escolha do Modelo TOSETTO|

| SIMULACAO |
|
| PERMAlNENTE | | TRANSIENTE |

Entrada das Entrada das
constantes constantes
cinéticas cineticas

Definir dados Entrada de dados

de operagao Regime
FPermanente
{Zalcula W odificacies
do processo

LART .
Calculo
Celulas -

Etanal
ART

Celulas
Etanol

Figura 10: Fluxograma da implementa¢do do programa para a simulacao do modelo
Tosetto(2002) para 4 reatores de mistura em série com reciclo de células.
- Estado Estacionario (Permanente)

A solu¢do da modelagem matemadtica em estado estaciondrio possui solugdo

algébrica que foi implementada diretamente no ambiente Delphi 7.0.

Em estado estaciondrio a vazao de entrada e saida no sistema € constante, logo os

volumes dos reatores nao sdo alterados. O balango de massa para cada biorreator é
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semelhante e resulta em equagdes algébricas que ao serem solucionadas geram valores para

cada uma das variaveis existentes.

Os biorreatores estdo em série, sendo assim, a concentracdo que entra em um
reator € a que saiu do anterior, como pode ser visto na Figura 2. No primeiro reator deve-se
fazer os cdlculos lembrando que a vazdo do processo € a soma da vazdo de mosto e da
vazdo de reciclo. A composi¢do do mosto ndo apresenta etanol (produto), e no reciclo ndao

ha ART (substrato).

Balan¢o de massa dos componentes de interesse para simulacdo do processo em
regime permanente, sendo a Equagdo (8) o balango global de massa e as Equagdes (9), (10)

e (11) os balancos de substrato, produto e células, respectivamente.

Fo~F =0 (8)
1
S F_ —SF — X1V, =0 (9)
X/S
Yys
P F,, = PF 45 X 1V, =0 (10)
X/S
X F, - X F+X,uV, =0 (11)

No programa o passo de avaliacio de resultado foi de 10~ horas e o método
utilizado foi a comparagdo entre o tempo de residéncia hidrdulico (7"), apresentado na

Equacgdo (12), e tempo de residéncia (7 ) do reator, Equacdo (13), onde i é o tempo de

integracao.
Y’i — Xi — i—1 ( 12)
Xi “H;
V.
T, =— 13
! F ( )

O procedimento mais detalhado de cdlculos desta etapa do programa esta descrita

no Apéndice 2.

A tela de entrada dos dados para o programa estd apresentada na Figura 11.
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+ Simulacao de processo continuos em estado estacionario

Ki

Tuds
Tpie

Ks 4 el Pmax E5 gl S T
21 g1 YN 4

Wazdo de mosto 85 mdth %ol Reatar 1 2621 m3
Conc 2R T Mosto ’W all ol Fleatar 2 2363 m3
Wazdo de reciclo ’755 msh Yol Reator 3 2302 m3
Conc Alcool Reciclo W gl Yol Feator 4 283.4 m3
Cone Cel Reciclo ,W all

Entrada de dados para simulagdo

Parametros do modelo

Dados operacionais

0026 Rend Destil,  [39.4 5
0,426
Confirmar J Calcular‘ E Sair I

Figura 11: Tela de entrada dos dados para simulacao em regime permanente.

- Estado Transiente

O desenvolvimento do programa em estado transiente foi feito, assim como no

estado estaciondrio, para quatro reatores de mistura em série, com reciclo celular.

A modelagem do estado dinamico trata-se de uma solucdo numérica de equacdes

diferenciais. O método iterativo de cdlculo utilizado foi o Runge-Kutta de quarta ordem. O

modelo cinético implementado foi o Tosetto (2002).

O balanco de massa dos componentes de interesse para simulagdo do processo em

regime transiente, apresentadas na Equacdo (14) o balango global de massa e nas equagdes

(15), (16) e (17) os balancos de substrato, produto e células, respectivamente.

k. -F

dt

BV =S F, =Sk~
dt

(14)

DA% (15)

X/S
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P Y
Y P FL,-PE A+ Xy, (16)
dt Yy/s
O =X P =X F Xy, (17)
t

A consideracdo de que o sistema tem um controle de vazao eficiente, o valor da
vazdo de entrada no sistema € também o de saida, logo a diferencial da Equacao (14) é
zero, significando que o volume € constante. E substituindo o 1 pelo modelo Tosetto (2002)

os balangos de massa ficam da forma apresentada nas equacdes de (18) a (21).

C;—‘t/:O (18)
S P\

dS_V:FO(S?l_S')_ 1 .X.ﬂma’x. : ’ 1_ ’ V (19)
dt ' ' Yys S s

S, +K +—"
dPV ( ) p/s Sj j B
?:FO I—I_Pj + » 'X',uméx 5 1- , -V (20)

(SJ+KS+’J “

Y,
dxXv S . P\
7=Fo(xj—1_xj)+xﬂmax' : PE '(1_},]/} 4 (21)
(SJ+K$+’J "

O método de resolugdo das equacdes diferenciais foi o Runge-Kutta de quarta

ordem, descrito no item 1.6 deste trabalho.

A avaliacdo do resultado foi a comparag@o entre o tempo de residéncia hidraulico
(T), apresentado na Equacdo (12), e tempo de residéncia (7 ) do reator, Equacdo (13),

assim como no regime permanente.

O procedimento mais detalhado de cdlculos desta etapa do programa esta descrita

no Apéndice 3.
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2.5. Utilizacdo do Programa

O primeiro passo para utilizagio do programa é a digitacio dos dados

experimentais obtidos pelas andlises das amostras coletadas nas usinas para cada um dos

7z

biorreatores e para a digitacdo destes dados €

necessario clicar no icone escrito dados

experimentais, que pode ser visto na Figura 12, que automaticamente abre a tela

apresentada na Figura 13. Os dados necessdrios sdo: qual o biorreator que estd sendo

descrito, as concentragdes de ART, etanol e celular em g/L , o volume do biorreator em m’

e a temperatura de operagdao em °C.

nu Principal

Frograma de aiusite de Pardmelros cinéficos

Processos Fermentativos

Figura 12: Tela de inicializacdo do programa.

+[ Dados Experimentais para ajuste de processos continuos

=101 x|

LPadas Expermentsais dos reslores

M Reator ART Etanol Células Yolume

Temperatura

I a/L I g/l /L I

m"3 I i

7 Editar | waonfirmar‘ b4 Eancelarl (Anterinrl }Pro’ximol v Imzerir | *E:-tc:luir |

[l Sair |

Figura 13: Tela de entrada dos dados experimentais para cada um dos biorreatores.
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O programa € constituido de duas fases distintas. A primeira de ajuste dos
parametros cinéticos, que serd descrita no item 2.5.1, que é acionada com um clique duplo
no icone de ajuste de pardmetros da tela, apresentada na Figura 12. A outra é a de
simulacdo do processo, que serd exposta no item 2.5.2, quando os parametros cinéticos ja
devem ser conhecidos. Esta etapa € acionada com um clique no botdo simulacio da tela de

entrada do programa.

2.5.1. Ajuste dos Modelos Cinéticos

O ajuste de parametros tem o intuito de avaliar, dentre os modelos cinéticos
implementados no programa, aquele que se adequa aos dados coletados nas usinas em
operacdo. O programa possui uma tela onde é feita a escolha do modelo a ser testado, que
estd apresentada na Figura 14, a partir dai uma outra tela, Figura 15, é aberta quando os
intervalos das constantes cinéticas devem ser definidos para o cédlculo do ajuste. Para evitar
trabalho desnecessario, somente as constantes cinéticas existentes no modelo escolhido
aparecem ativas para manipulacdo. Na tela apresentada na Figura 15 devem ser colocadas
as condicdes de operacdo da usina no momento do ensaio, que foi estabilizado pela malha
de controle além da velocidade especifica de crescimento celular, fixada em O,Sh'l, 0
rendimento em etanol, Y, calculado a partir dos dados das andlises laboratoriais € o
rendimento em células,Yys, fixado em 0,026 e as concentragdes de etanol e células no

reciclo e de ART no mosto, obtidas das analises laboratoriais.

? Escollha do Modelo

Figura 14: Tela de escolha do modelo para estudo do ajuste cinético.
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7 Modelo para processo continuo

Farametroz a serem ajustados

Yalor Inicial Yalor Final Incremento
Constante de afinidade (Ks) ,DB_T o/ ,DB_T (o] ’m
Conc. Marima Produto [Pmasx) ’m (aiL] ’m (gL ’m
Expoente terma inibigda [vN) ,DB_T W ,DB_W
Constante Inibicdo Substrato [Ki] W (gL W [a/L) ,DB_T
£p DEKa g DBKFT g [DB_Kpin
k1 DEKT g DEKIE g [DB_Klin
K2 ’DB—T [Lda) W [Léa) ’m
Hmén lm [gdL] lm [a/L] lm
Fados de aperdcio

Mimero de reatores DB_MRea

Wazdo Mosto DE_MalMo (34 Wazdo Reciclo DE_VolRe [m3ash)

Cone Etanal Reciclo DB_Conc [g/L) Conc Cél Reciclo  |DB_Conc g/

Vele, Esp. Cresc, Max, | DB_VelMa (17h] ART Mosto IDB_ART  jgiL)

g W ps W

XEanceIarI; ;;f[lnnfirmarl -;;ﬁﬁalculaw ﬂSair I

Figura 15: Tela de entrada dos intervalos das constantes cinéticas dos modelos e dos dados

de operacdo da usina.

Os cdlculos sao feitos de acordo com os intervalos das constantes cinéticas e uma
nova tela € gerada apresentado os valores estimados para cada uma das constantes € 0
desvio de ajuste do modelo, como pode ser visto na Figura 16. Esta tela pode ser
diretamente impressa ou pode-se pedir para que um relatério de terminacao .txt seja gerado

para que estes dados possam ser manipulados em outros programas gréficos.

O desvio ocasionado pelo ajuste dos parametros pode calculado como a

minimizacdo da somatdéria do quadrado da diferenca entre os valores calculados(il.) e

experimentais(y,.), normalizados pela média entre o valor calculado e o experimental em

cada ponto (TAVARES, 2005). A férmula do desvio que descreve este procedimento esta
apresentada na Equacdo (22). O desvio foi calculado a partir das concentracdes de

substrato, por se tratar do componente mais varidvel no processo fermentativo.

desvio = Z(‘y} -y,)° (22)
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Os intervalos das constantes cinéticas devem ser modificados até que o menor

desvio associado ao modelo seja obtido, sem causar inconsisténcia fisica.

7 Resultado do Processo Continuo

Curva e ajuste para processo continuo

— ART Modela
® ART Exp

— Et Mocelo

4 Ft Exp

— Cel Madelo
B CelExp

Concentragao
o
|
i
i
e
i
|
i
|
i
|
i
|
i

Figura 16: Tela de valores das constantes cinéticas, desvio de ajuste associado ao modelo e
representacio grafica deste resultado.
2.5.2. Simulacao

As constantes cinéticas obtidas no ajuste dos modelos passam a ser dados de
entrada para a simulacdo juntamente com dados de operacdo que se deseja no processo. A
simulacdo tem como objetivo calcular as concentracdes etanol, acticares redutores e células

em cada um dos biorreatores a partir dos dados de operagao desejados.

- Estado Estacionario

Os dados operacionais para simulacdo do processo, em regime permanente, devem

ser colocados no programa pela tela apresentada na Figura 17.
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sI* Simulacao de processo continuos em estado estacionario

Entrada de dados para simulagio

Parametros do modelo

K. P
: ]l max et o

Dados operacionais

VazBodemasts [ g6 mam Vol Reator 1 2621 m3
Canc ART Mosta ’W a/L Wol Reator 2 ’W ma
VazBoderecicls [ g5 mash VolRestr3 | 2302 m3
Conc Alcool Recicla ’W il Yol Fieatar 4 ’w ma
Conc Cel Reciclo ’W il

Yids | 0% RendDestl (332 &
Ypds 0.426

Canfirmar I Calcular I ﬂ Sair I

Figura 17: Tela de entrada das constantes cinéticas e dados de producdo para simulagdo do

processo em regime permanente.

Ao clicar no icone Calcular que pode ser visto na Figura 17, o programa calcula as
concentracdes obtidas em cada um dos reatores e apresenta uma tela de saida de resultados
que pode ser visualizada na Figura 18. Estes dados podem também ser armazenados em

forma .txt ao se optar pela obten¢do do relatério.

+/ Resultado da simulagao de processo continuo em est... g@r_gj

Resulladoe da simulagdo

Concentagies (il }
ART Etanol Celulas
0 | 1038 | B.5867 | 50,223
1 | 43713 | 3213 | 51788
2 [ 18 | amm [ E2E12
83 | 23 | msm | sea?
4 | o3 | 50563 | 52915

Produgfio | 1 4293EF GL ¥Yinho E.4156

R |043333

[l Sair Relatorio

Figura 18: Tela de saida das concentracdes obtidas na simulagdo do estado estaciondrio.

42



- Estado Transiente

Os valores das constantes cinéticas do modelo Tosetto(2002), definidas no item
3.3, sdo colocadas na tela apresentada na Figura 19. A entrada de dados para simulacdo em
regime transiente comeca com os dados do regime permanente anterior & modificagdo do
processo, Figura 20, onde as condicdes do regime permanente anterior as alteragcdes do
sistema sdo registradas e a modificacdo do sistema € definido, Figura 21, onde as possiveis
a vazdo de mosto, vazdo de fermento e concentracio de ART podem ser modificadas
provocando alteracao no processo. O resultado da simulag¢do € o novo regime permanente a
ser atingido com essa modificacdo, onde estdo os valores dos componentes na entrada do
processo e em cada um dos biorreatores, além do tempo necessdrio para atingir esse novo

equilibrio do processo fermentativo.

s/ Simulacdo do Regime Transiente

Modelo Cinético: Tosetto (2002)

- . = i P ¥,
'E:' ‘uma'x { .82] Pm,jx
S+ —

K

5

Parametros Cinéticos

Mi Ki
|ma:-:| 05 i | a2 o lis

Ks | 3 pmag| 100

" Confirmar

E Fechar | +§nntinuar‘

Figura 19: Tela de entrada das constantes cinéticas do modelo Tosetto (2002).

As condicdes de operacdo do sistema em regime permanente, anterior a
perturbacdo que desvia o processo para um regime transiente, devem ser registradas, o

programa armazena os dados digitados pelo usudrio na tela apresentada na Figura 20.
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s Simulacao do Regime Transiente

Condigdes Iniciais do Sistema

I—BE m3sh
[ 1mzan
Wazdo de Reciclo ’—E m3/h
Etanal no Reciclo W a/l
Celulaz no Recicla IW‘ g/l
[ o

Yazdo de Mosta Tps

ART nio mosto Vaolume do Reator]
Wolurme do Reator2
Vaolume do Reator3
Wolurme do Reatord

rs

= oltar I

E Fechar J

[ o
——
—

" Confirmar

Figura 20: Tela de entrada das condi¢des do sistema em regime permanente, antes da

perturbacdo do sistema.

A ultima tela antes dos calculos, Figura 21, € onde a perturbacdo do sistema deve

ser colocada para verificacdo das novas condi¢des em que o processo passa a trabalhar em

regime transiente até atingir o novo regime permanente.

s Simulacao do Regime Transiente

D& os valores para o regime fransiente

= oltar I

ART no Mosto [ 1832 giL
Vazao de Mosto | 9 m3th
Vazdo de Reciclo | 82 mih

E Fechar J

~« Confirmar

Figura 21: Tela de entrada dos valores que podem ser perturbados no processo de produgao

de alcool.
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2.6. Classificagdo das Cepas Dominantes

2.6.1. Plaqueamento

Amostras de vinho delevedurado retirado dos ensaios industriais nas usinas foram
diluidas e plaqueadas pelo método de espalhamento em superficie em WLN (Difco 0424),
adicionado de antibiético (100 ppm) para inibi¢do das bactérias, e incubadas em estufa a
32°C por 7 dias para a sele¢do das cepas que apresentaram contagem populacional acima de
10° UFC/mL. As cepas foram diferenciadas segundo os seguintes atributos: tamanho,

padrdo de cores, aspecto de superficie e contorno.

As cepas foram isoladas e purificadas em placas de PDA (potato dextrose agar)
utilizando a técnica de estrias e entdo transferidas para tubos de ensaio com PDA inclinado
(slants) e conservadas em 6leo mineral. Posteriormente, as cepas foram identificadas pelo

método de cariotipagem e testadas quanto as suas capacidades fermentativas.

2.6.2. Cariotipagem

As cepas isoladas das amostras provenientes dos fermentadores das usinas Clealco
e Alvorada em operacdo foram plaqueadas em meio PDA (potato dextrose agar) pela
técnica de espalhamento em superficie e incubadas em estufa por 24 h a 32°C. Com uma
alcada das coldnias crescidas e 40 UL de agarose low melt (1,5% dissolvido em CPE)
foram confeccionados “plugs” , amostras solidificadas em agarose com molde especifico,
utilizados na cariotipagem e adicionados a eles e 40 uL de solucdo de lise (0,020 g de
enzima de lise, sigma L-1412, em 3 mL de tampao CPES, composto por acido citrico
0,84%; Na,HPOy4 1,7%; EDTA.Na, 0,745%; sorbitol 22,52%; dithiothreitol 0,08%). Esta
mistura foi homogeneizada e deixada em repouso por 30 minutos em geladeira. Em seguida
os “plugs” foram removidos dos moldes e mantidos em tubos tipo ependorf imersos em
solucdo CPE (4cido citrico 0,84%; Na,HPO4 1,7%; EDTA.Na, 0,745%) por 4 horas a
temperatura ambiente. Em seguida, retirou-se a solugdo CPE e adicionou-se a solucdo de
proteinase K (Sigma P-6556) em quantidade suficiente para cobrir os “plugs”, para digestio
das proteinas e lipoproteinas. Estes tubos foram mantidos em banho a 50°C por 16 horas.
Apos este tempo a solugcdo de proteinase foi retirada e adicionada uma solu¢do de EDTA
(EDTA.Na, 18,62% e pH 8,0) sendo conservados em geladeira até sua utilizagdo nas

corridas. As amostras que seriam submetidas a eletroforese foram lavadas 3 vezes por 20
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min e 5 vezes por 15 min, com 1 mL de tampao TE (tris 0,12%; EDTA acido 0,029%; pH
8,0). Os “plugs” foram cortados e colocados nos pogos existentes no gel de agarose a 1,0%.
Estes foram cobertos com gel de agarose fundido. O gel contendo os “plugs” foi colocado
na cuba de eletroforese (CHEF III® da Bio-Rad) contendo 2,2 litros de tampao TBE 0,5x a

uma temperatura de 13,5°C. A corrida foi realizada nas condi¢des apresentadas na Tabela 7.

Tabela 7: Condicdes da cariotipagem das cepas

Condigao Valor
Angulo 120°
Gradiente de voltagem 6 V/m
Temperatura 13,5°C
Tampao TBE 0,5x
Tempo de pulso 5s/h

Apo6s o término da corrida, o gel € lavado e corado com brometo de etidio 0,5
pg/mL de tampao TAFE por 30 minutos e em dgua deionizada para retirada do brometo e
entdo fotografado sob luz UV. As imagens foram analisadas pelo programa UVP

Biolmagem System.

2.7. Capacidade Fermentativa das Cepas Dominantes

A avaliacdo da capacidade fermentativa das cepas dominantes presentes nos
processos das usinas Alvorada e Clealco, no periodo de safra de 2002, foi feita por
fermentagcao em batelada, em triplicada de cada cepa, com biorreatores que ficaram durante

24 hs em mesa agitadora a 150 rpm e 32°C.

As cepas foram crescidas em PDA (potate dextrose agar) na forma de “slant” por
24 horas. Este material foi suspenso em 4gua estéril e 10 mL foram transferidos como
indculo para os biorreatores, erlenmeyers de 250 mL, contendo 90 mL de meio estéril com

composi¢do descrita na Tabela 8.
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Tabela 8: Composi¢do do meio de fermentagdo utilizado nos testes das cepas presentes nos

biorreatores das usinas Alvorada e Clealco na safra de 2002

Componente Concentracdo (g/L)
Sacarose 150
Extrato de levedura 6,0
KH,PO, 5,0
NH,CI 1,5
MgS0,4.7H,0 1,0
KCl 1,0

As cepas foram avaliadas quanto a caracteristica do tipo de floculagdo. Amostras
dos biorreatores foram analisadas quanto a concentragdo de agucares redutores totais,
concentracdo de etanol e massa seca. Com os dados das andlises foi calculada a capacidade

fermentativa de cada uma das cepas dos processos.

Os indices de desempenho apurados a partir das fermentacdes realizadas para
determina¢do do Potencial Fermentativo e valores de ysx s@o utilizados na classificagdo
dos isolados pelo sistema de Capacidade Fermentativa (ANDRIETTA; MIGLIARI; ANDRIETTA,

1999).

Cada um dos seis valores de desempenho obtidos recebe uma pontuacdo (1, 2 ou
3), de acordo com os niveis pré-estabelecidos que estdo apresentados na Tabela 9. Ao final,
obtém-se um cédigo de classificagdo composto de seis digitos que identifica o isolado de

acordo com o seu grupo de desempenho.

Tabela 9: Pontuacdo e limites das faixas de variacdo dos parametros utilizados na

classificagc@o das leveduras( ANDRIETTA; MIGLIARI; ANDRIETTA, 1999)

Digito Parametro 1 (Alto) 2 (Médio) 3 (Baixo)
Primeiro Y, (gMS/gART) >0,044 0,041 a 0,044 <0,041
Segundo VCS (gART/L.h) >5,7 52a5,7 <5,7
Terceiro NCO (%) >98,5 90 a 98,5 <90
Quarto Upmsx (1/0) >0,55 0,45 20,55 <0,45
Quinto PROD (gEt/L.h) >2.,4 22a24 <2,2
Sexto Y, (gEt/gART) >0,45 0,45a0,42 <0,42
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Uma cepa controle é avaliada em conjunto com cada grupo de leveduras testado.
Os parametros de desempenho obtidos em cada fermentacdo para a cepa controle e para as

cepas testadas sdo corrigidos para uma mesma base de cédlculo.
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3- Resultados e Discussao

Os resultados estdao subdivididos em:
Anaélises laboratoriais das amostras coletadas nas usinas;
Caracterizagdo das cepas dominantes do processo;

Avaliagao dos modelos cinéticos nao-estruturados e nao segregados para

descricdo do processo fermentativo para produgdo de dlcool;
Simulados a partir do programa desenvolvido.

As andlises laboratoriais foram essenciais para se conhecer as caracteristicas do
processo industrial em operacao. Estes resultados descrevem o comportamento do processo
fermentativo para cada biorreator em operagcdo, sendo utilizados para a avaliacio do

modelo cinético que descreve este sistema.

No processo fermentativo real, as leveduras presentes na partida do processo
podem ser substituidas por outras comuns a destilaria, para verificar esta modificacdo de
populacdo e a sua conseqiiéncia, durante a safra, foi feita a caracterizacao das leveduras em

cada um dos ensaios industriais.

A escolha de um modelo cinético que descreve a fermentacdo alcodlica em
operacao € essencial para simular o processo. A avaliagdo dos modelos, implementados no
programa e apresentados na Tabela 5, serviu como ferramenta para determinar as

caracteristicas de limitacao e inibicdo do processo real.

3.1. Analises Laboratoriais

Os resultados das andlises sdo apresentados, numa primeira etapa, separadamente
para cada tipo de procedimento e depois sdo apresentados de forma associada. As tabelas

completas com os dados das andlises laboratoriais estdo apresentadas no Apéndice 4.

3.1.1. Massa Seca

Devido a maior disponibilidade de nutrientes para crescimento celular e o acimulo
de produtos do metabolismo com o decorrer da fermentagdo, esperava-se que as

quantidades de massa celular nos biorreatores fossem diferentes: no primeiro biorreator as
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concentracdes deveriam ser maiores, diminuindo em relagdo ao segundo, nos reatores
subseqiientes a concentracdo celular teria uma pequena diminui¢do, conseqiiéncia da
reducdo da taxa de reagdo. Isto, como pode ser visto nas Figura 22 e Figura 23, ndo
acontece, provavelmente devido a uma oscilagdo na entrada do primeiro reator € um
controle ndo tao eficiente durante a fermentacdo, sendo também cogitado o arraste de

células de um reator para o outro.

90 -

80 -
- Zg : od —&— Biorreator1
E’ 50 - k ”/-\v —l— Biorreator2
) 40 - Biorreator3
3 30 | —— Biorreator4
—¥— Biorreator5

20 -

10

0 T T T T T T
1 2 3 4 5 6 7 8
Tempo (h)

Figura 22: Grafico da concentra¢ido de massa seca nos reatores do ensaio na usina

Alvorada em agosto de 2002.
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) 50 1 n —&— Biorreator1
%’ 40 1 —m— Biorreator2
S 30 Biorreator3
o o0 | —e— Biorreator4

10

0 \ \ \ \ \ \
1 2 3 4 5 6 7 8
Tempo (h)

Figura 23: Grafico do perfil de concentragao de massa seca nos reatores do ensaio na usina

Clealco em agosto de 2002.

Apés as primeiras andlises das amostras coletadas nas usinas houve uma
desconfianca de que nao houvesse padroniza¢do no preparo do fermento e do mosto. Na
andlise do fermento notou-se que houve oscilagdo na concentragdao celular durante cada

ensaio industrial, que pode ser visualizado na Figura 24, porém, ndo comprometendo o
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teste, pois a quantidade de fermento colocada nos biorreatores € superior a necessaria para

fermentagdo, mas ndo o suficiente para influenciar a cinética do processo.

200 ~

1807 o—o—

160 4 —e— Alvorada-Jul
140 1

120 = —ll— Alvorada-Ago
100 | i:t:% Alvorada-Set
80 | Alvorada-Out

60 4 —*— Clealco-Jul
40 - —@— Clealco-Ago
20 -

Al

Conc (g/L

Tempo (h)

Figura 24: Grafico da concentracao de massa seca no fermento dos ensaios experimentais

das usinas Alvorada e Clealco.

Devido a fermentacao alcodlica ser uma das etapas do metabolismo da levedura, o
conhecimento da quantidade de massa celular em cada biorreator € essencial para descrever

a velocidade em que esta reacao ocorre.

3.1.2. Actcares Redutores Totais

Nos ensaios industriais, a concentracdo de agucares redutores totais (ART) no
mosto deveria ser constante, porém isso nao foi constatado nas andlises laboratoriais, o que
nos faz perceber que apesar de se tratar de um processo continuo ndo ¢ um processo que
atinge o regime permanente. Isto, provavelmente, porque a producdo de dlcool esta
associada ao consumo de agucar — tanto a Clealco como a Alvorada trabalham com mel
residudrio que deve ser diluido para entrar no primeiro biorreator — isto pode ocasionar
diminui¢do no nivel do reservatério de mel, sendo entdo feita a adi¢do de 4gua, levando a
redu¢cdo de ART no mosto. As concentracdes de ART do mosto, durante as oito horas de

coletas nas usinas, estdo apresentadas na Figura 25.
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Figura 25: Gréfico da concentracdo de ART no mosto durante os ensaios nas usinas.

A variagdo de concentracdo de ART no mosto implica oscilagio também no

primeiro biorreator. Este efeito quase ndo pode ser identificado no segundo biorreator e nos

seguintes, a concentracdo de ART ¢é praticamente a mesma durante todo o ensaio, como

pode ser visto na Figura 26, o que mostra que a conversao de ART chega a um limite, ndo

havendo alteracdo com a modificacdo da entrada. Ainda é possivel visualizar a fermentacao

ocorrendo nos trés primeiros biorreatores, logo o sistema nao estd sendo utilizado em toda a

sua capacidade, isto €, o potencial de producdo é de quantidades maiores de dlcool, porém a

usina ndo optou por utilizar todo o equipamento disponivel.

50 -
40W
.
3 30
[&]
& 20 -
(&)
O ety
¥—=—H—X AR
0
1 2 3 4 5 6 7 8
Tempo (h)

—&— Biorreator 1
—— Biorreator 2
Biorreator 3
Biorreator 4
—¥— Biorreator 5

Figura 26: Gréfico da concentracdo de ART nos biorreatores durante o ensaio na usina

Alvorada em agosto de 2002.
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3.1.3. Etanol

As concentracOes de etanol nos biorreatores também oscilaram durante os ensaios,
como pode ser visto na Figura 27. Esta variacdo da concentracdo de etanol ja era esperada
devido a ndo padronizacdo do mosto, pois a quantidade de ART na entrada do processo €
varidvel e a producdo de élcool estd diretamente associada a quantidade de substrato

disponivel e isto pode ser visualizado Figura 28.

50

oy Tt

—&— Biorreator 1
30 4 —ll— Biorreator 2

Al
]

<
(=]
Q Biorreator 3
8 20 - —&— Biorreator 4
—X¥— Biorreator 5
10 +
0

1 2 3 4 5 6 7 8
Tempo (h)

Figura 27: Perfil de concentracdo de etanol em cada um dos biorreatores durante as oito

horas de ensaio na usina Alvorada em outubro de 2002.
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Figura 28: Perfil de concentragdo de ART na entrada do primeiro biorreator e etanol na

saida do quinto biorreator, Alvorada, agosto de 2002.

Pelos perfis de concentracdo de etanol durante as oito horas do ensaio feito nas
usinas Alvorada, Figura 29, e Clealco, Figura 30, pode-se observar que a usina Clealco

possui um processo mais controlado e préximo de um regime permanente, pois a
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concentracdo de etanol da tultima dorna € praticamente o mesmo, ndo sofrendo tantas

oscilagdes e com perfis mais homogéneos.
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Figura 29: Perfis de concentracdo de etanol durante o ensaio da usina Alvorada onde (a)

ensaio de agosto e (b) ensaio de outubro.
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Figura 30: Perfis de concentracdo de etanol durante o ensaio da usina Clealco, onde (a)

ensaio de julho e (b) ensaio de agosto.

Verifica-se, ainda, que os perfis mostram, nas duas usinas, que os dois ultimos
reatores ndo apresentam significativo aumento de concentracdo de etanol, o que evidencia a
ndo utilizacdo do sistema em toda a sua capacidade. Isto é muito comum na industria
sucroalcooleira que define a estratégia de producdo, de acordo com o mercado internacional

de agucar e de élcool, visando o maior lucro possivel.
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3.2. Classificacdo das Cepas Dominantes

Apesar destes dados ndo serem utilizados diretamente na simulacdo é essencial
que se conheca a populacdo do biorreator para avaliar qual a influéncia da populacdo de

cepas no comportamento do processo de producdo de dlcool.

3.2.1. Plaqueamento

Somente a coleta da usina Alvorada do més de outubro nao foi plaqueada. A usina
Alvorada apresentou trés ou quatro cepas dominantes no processo em todos os ensaios, com
concentracdo superior a IOSUFC/mL, porém, aparentemente, ndo se trata das mesmas
cepas, pois apresentaram caracteristicas diferentes de aparéncia no plaqueamento em WLN
agar. A contagem das cepas estd apresentada nas Tabela 10 e Tabela 11, juntamente com as
caracteristicas de aparéncia visualizada no meio diferencial. Nas usinas Clealco e Alvorada
a partida da fermentacdo na safra de 2002 foi feita por leveduras isoladas do préprio
processo. A cepa C1, dominante do processo, ndo se trata necessariamente da cepa de
partida e em todos os ensaios as cepas dominantes apresentaram aparéncia semelhantes ao
ser plaqueada no meio WLN 4gar. As outras colOnias tiveram caracteristicas diferentes se
forem comparados os ensaios industriais e isto significa tipos diferentes o que indica

instabilidade populacional.
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Tabela 10: Contagem e aparéncia das cepas dominantes do processo da usina Clealco nas

datas de amostras coletadas, na safra de 2002

Participacao
Usina — Data Cepa  Contagem Caracteristica em WLN 4gar
Populacional (% )
N Coldnia grande, centro verde, borda larga
Cl1 1,0.10 82,5 ) )
branca, lisa, regular, com gradiente de cor
Coldnia grande, centro pequeno verde
Cc2 2,0.107 16,5 claro, borda grande e braga, irregular,
Julho
rugosa, com gradiente de cor
Colonia pequena, centro grande verde,
C3 1,2.106 1,0 borda fina transparente, lisa, regular, com
gradiente de cor
N Coldnia grande, centro verde, borda larga
Cl1 3,4.10 94,7 ) .
branca, lisa, regular, com gradiente de cor
Coldnia média, centro grande verde, borda
Cc2 1,2.107 33 fina transparente, lisa, regular, com
gradiente de cor
Agosto Colonia pequena, centro verde escuro,
C3 4,0.10° 1,1 borda finissima transparente, lisa, regular,
sem gradiente de cor
Coldnia grande, centro verde claro, borda
C4 3,0.106 0,8 larga branca, irregular, com gradiente de

cor
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Tabela 11: Contagem e aparéncia das cepas dominantes do processo da usina Alvorada nas

datas de amostras coletadas, na safra de 2002

Participacdo
Data Cepa  Contagem Caracteristica em WLN agar
Populacional (% )
N Colodnia grande, centro verde, borda larga
Cl 7,0.10 614
branca, lisa, regular, com gradiente de cor
Colonia grande, centro verde grande,
C2 2,0.108 17,5 borda estreita esverdeada, lisa, chantily,
regular, com gradiente de cor
Julho Coldnia grande, centro verde escuro,
C3 2,0.108 17,5 pigmentacdo verde escura na borda, lisa,
regular, com gradiente de cor
Coldnia média, centro verde escuro, borda
C4 4,0.107 3,5 muito fina transparente, lisa, regular, com
gradiente de cor
N Colodnia grande, centro verde, borda larga
Cl 2,0.10 95,7
branca, lisa, regular, com gradiente de cor
Coldnia média, centro grande verde, borda
C2 4,0.106 1,9 fina branca, lisa, regular, com gradiente de
cor
Agosto
Coldnia pequena, centro verde escuro,
C3 3,0.10° 1.4 borda fina transparente, lisa, regular, sem
gradiente de cor
p Coldnia pequena verde, toda mesclada de
C4 2,0.10 1,0

branco, irregular, com gradiente de cor

Continua
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Continuagao

Participacao
Data Cepa  Contagem Caracteristica em WLN agar
Populacional (% )

Colodnia grande, centro verde, borda larga

Cl1 2,0.10 90,1
branca, lisa, regular, com gradiente de cor
Colonia grande, centro verde escuro, toda
6 mesclada de branco, borda pequena
C2 2,0.10 9,0 ) )
Setembro esverdeada, lisa, regular, com gradiente de
cor
Coldnia pequena, centro verde escuro
C3 2,0.10° 0,9 grande, borda fina branca, brilhante, lisa,

regular, sem gradiente de cor

3.2.2. Cariotipagem

Os isolados dos ensaios industriais foram submetidos a cariotipagem
eletroforética, segundo Blondin e Vezinhet (1988) modificado. Os perfis eletroforéticos sao
mostrados nas Figura 31 e Figura 32. As cepas de leveduras marcadas com o retangulo
apresentam o mesmo perfil eletroforético. A cepa de levedura apontada pela seta ndo pode

ser identificada pelos padroes conhecidos.

O padrdao de bandas obtido para as leveduras analisadas inclui as amostras no
grupo Saccharomyces sensu stricto (S. bayanus, S.cerevisiae, S.paradoxus e S.pastorianus)
que se caracteriza por apresentar 12 a 17 bandas na cariotipagem eletroforética (Segundo
VAUGHAN-MARTINI et al., 1993 citado por STROPPA, 2002), jd que nenhum outro grupo de

leveduras possui tantos cromossomos.

Os padrdes sdo cepas selecionadas e conhecidas que servem de parametro para

identificacdo daquelas a serem identificadas.

Note que a dinamica de populacdo no processo fermentativo industrial € instavel,
pois tanto na usina Alvorada quanto na Clealco somente um biotipo se repetiu. Ao observar
as cepas marcadas com mesmo perfil cromossdmico e comparando com o resultado do

plaqueamento, notamos que ndo coincidem na aparéncia em WLN 4gar. Isto significa que
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ndo se trata da mesma cepa, porém sdo parentes entre si e indica a presenca de uma
levedura bem adaptada a fermentacdo. Apesar da aparéncia semelhante das cepas
dominantes do processo, Cl, no plaqueamento, nota-se que elas ndo possuem o mesmo

perfil cromossdmico, logo, ndo se trata da mesma cepa nos ensaios industriais.

Alvorada 1 Alvorads 2 Alvorada 3 Padréo
C1C2C3C4C1C2C3C4C1C2C3 1 2 3 4
el S

Figura 31: Perfis cromossdmicos de isolados dominantes da safra 2002 da usina Alvorada.

Cleslco 2
Clealeo 2 Padrin

Clealco 1 | |C|ealco | |Clealcn1 /tx’|
C1C1C1C2PPC4C3C3C2 a3

2,

Figura 32: Perfis cromossdmicos de isolados dominantes da safra 2002 da usina Clealco.

3.2.3. Capacidade Fermentativa das Cepas Dominantes

As leveduras isoladas no plaqueamento foram classificadas pelo sistema
“Capacidade Fermentativa” (ANDRIETTA; MIGLIARI; ANDRIETTA, 1999), que se baseia em
parametros de desempenho, os quais estdo apresentados na Tabela 12, juntamente com o
grupo da classificacdo das cepas, que foi definido de acordo com o0s parametros
apresentados na Tabela 9. A velocidade especifica maxima, [n,y, foi fixada em 0,5 h'l, pois

segundo Stroppa (2002), todas as leveduras testadas em usinas de dlcool combustivel
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possuem este valor entre 0,45/h e 0,55/h. O quarto nimero de identificacdo da levedura foi

entdo fixado em 2.

Tabela 12: Valores de rendimento em células (Y — g massa seca/g ART consumido),
velocidade de consumo de substrato (VCS — g de ART/L.h), nivel de conversao de
substrato (NCO - %), produtividade (PROD — g de etanol/L.h) e rendimento em etanol (Y s

— g de etanol/g de ART consumido) das leveduras isoladas das usinas Alvorada (A) e

Clealco (CL)

Isolado Yys VCS NCO PROD Y,s Grupo

Al-Cl 0,034 5,926 91,840 2359 0425 313.222
Al1-C2 0,044 5,857 90,825 2,510 0457 212211
Al1-C3 0,042 5,849 90,597 2377 0434 212.222
Al-C4 0,051 5,657 87,914 2242 0,423 123.222
A2-Cl 0,039 5,378 83,756 2233 0,443 323.222
A2-C2 0,049 5912 91,708 2369 0,428 112.222
A2-C3 0,054 5,901 91,497 2,454 0,444 112212
A2-C4 0,042 5,490 85,508 2364 0,460 223.221
A3-Cl 0,041 6,053 93,570 2,444 0431 212.212
A3-C2 0,033 6,331 97,658 2,603 0,460 312.211
A3-C3 0,054 4,785 74,926 2,079 0,460 133.231
CL1-C1 0,041 5,887 91,189 2,465 0,460 212.211
CL1-C2 0,050 5,831 90,479 2,486 0,460 112.211
CL1-C3 0,036 5,773 89,529 2,536 0,460 313.211
CL2-Cl1 0,033 5,026 89,743 2,522 0,507 333.211
CL2-C2 0,054 5,891 91,195 2,560 0,460 112.211
CL2-C3 0,038 6,077 94,042 2,701 0,460 312.211
CL2-C4 0,047 5,340 83,114 2,381 0,460 122.221

Obs.: O primeiro nimero depois do ponto (.X) foi fixado em 2.

Os isolados foram classificados em grupos distintos. Na maioria dos casos, sao
leveduras oportunistas que podem causar problemas sob condi¢des operacionais

desfavoraveis.

Associando os resultados do plaqueamento, da cariotipagem e da capacidade
fermentativa das cepas, notamos que nenhuma espécie se mantém no processo com O

decorrer da safra, isto significa uma populacio instavel nas usinas em operagao.
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3.3. Ajuste dos Modelos Cinéticos

As andlises laboratoriais mostraram que o processo oscilou mesmo nas horas
iniciais de coleta, quando, teoricamente, o processo estaria estdvel e em regime permanente.
Para a ajuste dos modelos cinéticos foram usados valores médios das concentragdes nas trés
primeiras horas de coleta, considerando regime permanente, essencial para padronizacio
da operagdo da usina, como exemplo estd apresentada na Tabela 13 as médias dos
componentes nos biorreatores e na alimentagdo do processo para o ensaio da usina
Alvorada no més de agosto de 2002. Os valores utilizados para os ajustes cinéticos tanto
dos componentes dos biorreatores quanto das condigdes operacionais, para todos os ensaios

industriais deste trabalho, estao apresentados no Apéndice 5.

Tabela 13: Média das concentracdes de ART, etanol e massa celular das trés primeiras

horas de ensaio da usina Alvorada em agosto de 2002

ART (g/L) Etanol (g/L) Massa Celular (g/L)
Mosto 288,459 0,000 0,00
Biorreator 1 31,826 38,520 74,66
Biorreator 2 9,625 48,611 55,88
Biorreator 3 6,345 50,070 55,66
Biorreator 4 6,101 50,211 55,29
Biorreator 5 5,446 50,509 51,01
Fermento 0,000 12,627 100,81

A escolha do melhor resultado para o ajuste dos parametros cinéticos esta
associada ao desvio ocasionado pela escolha do intervalo usado no programa e a
possibilidade de reduzi-lo, sem causar inconsisténcia fisica no modelo. O ajuste dos
parametros cinéticos € feito de acordo com o intervalo pré-definido. A Figura 33 € um caso
onde o intervalo para ajuste ndo foi adequado, tendo em vista o alto valor do desvio,
podendo também verificar a inadequacdo do ajuste pelo grifico. E ainda importante
lembrar que o desvio estd sendo calculado de acordo com o ajuste com relacdo ao substrato,

ART, esta escolha foi feita porque € o fator de maior altera¢do dentro do biorreator.
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s Resultado do modelo Levenspiel no Processo Continuo

Curva de ajuste para processo continuo
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Figura 33: Ajuste do modelo Levenspiel (1980) para dados da usina Clealco, agosto de

2002, com alto desvio de ajuste ocasionado por intervalo de ajuste inadequado.

Devido a grande interagdo entre os parametros cinéticos dos modelos, deve-se
avaliar o intervalo de ajuste que ndo gere inconsisténcia fisica. Desta forma, os valores que
apresentam o menor desvio nem sempre sao os melhores para descrever o sistema. O
modelo Ghose ndo possibilitou a escolha de intervalo para os parametros cinéticos
consistentes fisicamente, pois os valores de Ki, constante de inibicao pelo substrato, foram
muito préximos ou superiores aos valores de Ks, constante de limita¢do pelo substrato, o
que resultou em valores muito baixos ou negativos para a velocidade de reacdo. Além das
constantes de limitacdo e inibicdo pelo substrato, o modelo Ghose apresentou também
valores inferiores aos citados em literatura para o parametro Pmax, valor da concentragdao

limite pelo produto inibidor, como pode ser visto na Tabela 6.

As figuras de Figura 34 a Figura 39 s@o os ajustes feitos para cada um dos
modelos, apresentados na Tabela 5, com os dados obtidos nos ensaios industriais,
apresentados no Apéndice 5. Os ajustes feitos com os dados da usina Alvorada no més de
julho estdo apresentados na Figura 34, do més de agosto na Figura 35, de setembro na
Figura 36 e de outubro na Figura 37, enquanto que as Figura 38 e Figura 39 s@o os ajustes
feitos para a usina Clealco com os dados dos ensaios industriais dos meses de julho e

agosto de 2002, respectivamente.
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4 Resultado do modelo Levenspiel no Processo Continuo.
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Figura 34: Tela de saida dos parametros cinéticos ajustados para: (a) Levenspiel, (b)

Tosetto, (c) Ghose, (d) Jin, (e) Lee e (f) Sevely, com dados da Usina Alvorada, coleta de

julho de 2002, e do desvio associado ao ajuste.
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Figura 35: Tela de saida dos parametros cinéticos ajustados para: (a) Levenspiel, (b)

Tosetto, (c) Ghose, (d) Jin, (e) Lee e (f) Sevely, com dados da Usina Alvorada, coleta de

agosto de 2002, e do desvio associado ao ajuste.
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Figura 36: Tela de saida dos parametros cinéticos ajustados para : (a) Levenspiel, (b)

Tosetto, (c) Ghose, (d) Jin, (e) Lee e (f) Sevely, com dados da Usina Alvorada, coleta de

setembro de 2002, e do desvio associado ao ajuste.
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— Et Modslo

4 B Exp

— Cel Modelo

0 Cel Exp

Concentragéa

KS [gE K 0 Pmax 70 YN 53 K
B Fechar | yimpimin | % Aelooio|  pasvig | 61.864288

@ w[w

»F" Resultado do modelo Ghose no Processo Continuo

Curva de ajuste para processo conthuo

sl Resultado do modelo Jin no Processo Continuo E@@

Curva de sjuste para processo continuo

: — RRT Macel
a0 | o ARTExp
: — Ethadela
80y- ABExp
: — Cel Madelo
o B CelExp
g o
&
£ =@
&
g
[ |1 R A (o
3

+ 9
o . 5
ks K[ @ < |HED o) I P
K1 [ ooes K2l 005 X

F] Fechar 2 Impririe W Relatoin | Degvig | 2328.4635

— ART Modelo
 ART Exp

Et Modieln
LEtExp
— Cel Modeln
B Cel Exp

Concentragéa

KI 20 Pmax 41 ) 55 K
B Fechor | impimin | % Aelooio|  pasvio | 96.381763

[ vl vy o7

(©)

(b)

sl Resultado do modelo Tosetto no Processo Continuo

Curva de sjuste pars processa continuo

— ART Wodelo
 ARTExp

— Et Modelo

W EtExp

— el Modlelo
1 Cel Exp

Concentragéo

KS [ KI[ 23 Pmax | 72 YN[ 58 kP [ &5
F] Fechar 2 Impririr # Relatorin | Deagyig | 146.18493

(d)

~F Resultado do modelo Lee no Processo Continuo

Curva de sjuste para processo cortiuo

| — ART Modelo
804 & ART Exp
: — Bt Modkelo
80r- A EtExp
— Celbiadeln
U B Cel Exp
& 60
& ‘
£ s
3
5 anfr-
& ;
30
20
10
0 1 2 3 4 5

KS B8 Ki 1 Pmax 74 YN 57
K 0024 Xmax 101 YM
] Fechar 2 Impririe ¥ Relatoio | Dggyip | 360.41473

—

035

(e

sI” Resultado do modelo Sevely no Processo Continuo.

Curva de sjuste para processo continu

— ART Madeln
30 o ARTExp
— Ethiodslo
80 & EtExp
— Cel Modelo
& 1 Cel Exp
Rl e e e
z
£ @@
5
g
E
3

kil
e 4
10 4
#
o -
0 1 2 3 4 g
Dorna

KS B K[ Pmex[ @ YN[ =5 kP [ &1
B Fechor | &impime | ¥ Relotoro|  pesyio | 56.76569

®

Figura 37: Tela de saida dos parametros cinéticos ajustados para: (a) Levenspiel, (b)

Tosetto, (c) Ghose, (d) Jin, (e) Lee e (f) Sevely, com dados da Usina Alvorada, coleta de

outubro de 2002, e do desvio associado ao ajuste.
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+I Resultado do modelo Levenspiel no Processo Continuo

Curva de ajuste para processo conthuo

— ART Modelo
o ARTExp

— Et Modslo

4 B Exp

— Cel Modelo
0 Cel Exp

Concentragéa

KS [ K[ = Pmax [ s YN[ & KP [ &5
B Fechor | impimin | % Aelooio|  pasvio | 23.807766

sI” Resultado do modelo Tosetto no Processo Continuo g@@

Curva de sjuste para processo continuo

— ART Wodela
 ART Exp

— Et Modgla

4 EtExp

— Cel Modelo
1 Cel Exp

Coneentragéo

KS [ K[ Pmax [ @ YN[ 57 KB [ &%
B Fechor | &impime | ¥ Relotoro|  pasvio | 16252533

— ART Modelo
 ART Exp

— Bt Modteln
LEtExp

— Cel Modeln
B Cel Exp

Concentragéa

K[ 78 Pmax [ &5 YN[ 55 KP [ &5
B Fechor | yimpimin | ¥ Aelooio|  pasvio | 18212178

(©)

»F Resultado do modelo Lee no Processo Contin,

Curva de sjuste para processo cortiuo

— BRT Modelo
o BRTExp

— Et Modkelo
LEEp

— Cel Modelo
b Cel Exp

Concertragéo

KS [E Ki 3 Pmax 2 YN 57 KI
K K 0024 Xmax EE] YM 0%
] Fechar 2 Impririe ¥ Relatoio | Dggyip | 92-10062

sI Resultado do modelo Jin no Pro

Curva de sjuste para processo cortinuo

Concentragén

KSEE | K[ @ Poex[ @ W[ K[ e
K1 [ ooes K2 ooar X
F] Fechar 2 Impririe W Relatoin | Degwig | 84.69969

(d)

sI” Resultado do modelo Sevely no Processo Continuo.

Curva de sjuste para processo continuo

— ART Modleln
® ART Exp

— Bt Modslo

& EtExp

— Cel Modelo
B Cel Exp

Coneentragéo

Pmax [ & YW [ 55 KP [ 18

(e

B Fechor | &yimpime | ¥ Relotoro|  pasvio | 62.323365

®

Figura 38: Tela de saida dos parametros cinéticos ajustados para: (a) Levenspiel, (b)

Tosetto, (c) Ghose, (d) Jin, (e) Lee e (f) Sevely, com dados da Usina Clealco, coleta de

julho de 2002, e do desvio associado ao ajuste.
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+I Resultado do modelo Levenspiel no Processo Continuo sI” Resultado do modelo Tosetto no Processo Continuo g@@

Curva de ajuste para processo conthuo Curva de sjuste para processo continuo

150 — ART Modelo — ART Modelo
140}t » ART Exp o ART Exp
1304+ — Bt Mocieln — Et Modsla
3 4 EExp 4 EtExp
— Cel Modelo — Cel Modelo
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. 100 - - L
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G 3
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KS [ KI[T 20 Pmax [ 97 YN 34 KP [ &5 KS [ K[ 28 Pmax|[ 9 YN[ 33 KP [ &5

B Fechor | yimpimin | %@ Aelooio|  pasvio | 56.078728 B Fechor | &impime | ¥ Relotoro|  paswio | 516.46048
sI” Resultado do modelo Jin no Processo Continuo

Curva de sjuste para processo continuo

— ART Modelo — ART Modleln
o ARTExp  ART Exp

— Bt Modteln — Bt Modslo
LEtExp & EtExp

— Cel Modeln — Cel Modelo
B Cel Exp B Cel Exp

Coneentragéo
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KSIE K[ & Pmax [ & YN[ 55 KP [ @8 KI[™" 20 Pmax [ 50 YN [ 55 KP [ &5
Ki[“omE K o ax [T [o7 Ki[Tomm K2 oo > [ M [ 07
B Fechor | yimpimin | % Aelooio|  pasvio | 22.380783 B Feca | g | 9 Relein|  pasvio | 96.420568

(c) (d)

»F Resultado do modelo Lee no Processo Contin,

4" Resultado do modelo Sevely no Processo Continuo,

Curva de sjuste para processo cortiuo Curva de sjuste pars processa continuo
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Dorna

KS [E Kl 1 Pmax % YN 33 KF KS Pmax a5 P KP 82

K ]7
K 0024 Xmax EE] YM [ 05 K i3 K i nax 7
F] Fechar 2 Imprinir ¥ Relatoio | Dggyip | 64.835388 ] Fechar &y lmpriic # Relatoin | Degyig | 84.537262

(e) ®

Figura 39: Tela de saida dos parametros cinéticos ajustados para: (a) Levenspiel, (b)
Tosetto, (c) Ghose, (d) Jin, (e) Lee e (f) Sevely, com dados da Usina Clealco, coleta de

agosto de 2002, e do desvio associado ao ajuste.
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O modelo de JIN apresentou grande oscilagdo nos valores dos parametros, ajuste

pouco eficiente e grandes variacdes com modificagdes pequenas dos parametros cinéticos.
O modelo de SEVELY resultou valores coerentes com a literatura em alguns

ensaios, como pode ser visto na Figura 34, onde o parametro K, limita¢do pelo substrato,

foi de 5,1 g/L, P, foi 88 g/L e K,, constante de inibi¢do pelo produto, foi de 1,1 g/L .

Porém essa coeréncia nao foi possivel em todos os ensaios, como pode ser visto na Figura
40, para o ensaio feito na usina alvorada em agosto de 2002, onde o desvio associado a este
ajuste ficou superior ao apresentado na Figura 35. Dessa forma ndo houve similaridade de

valores dos parametros cinéticos entre os ensaios industriais.

+I” Resultado do modelo Sevely no Processo Continuo

Curva de ajuste para processo continuo
! : — ART Modelo
8 ART Exp
— Et Madela
4 Et Exp
— Cel Modelo
O Cel Exp
8
[
E
=
o
(5]
[
(=]
L&)
Darna
KS Pmax | & YN | KP | 11
Bl Fechar ‘ Imprirnir ‘ Helatorio‘ Desvio | 3681.5693

Figura 40: Problema de ajuste dos parametros cinéticos do modelo Sevely para os dados da

Usina Alvorada no ensaio de agosto de 2002.

Os parametros cinéticos comuns aos modelos TOSETTO (2002), LEE; PAGAN;
ROGERS (1983) e LEVENSPIEL (1980) apresentaram valores semelhantes, onde o parametro

K, limitacdo pelo substrato, foi de (3,0£0,4) g/L. O fator de inibicdo pelo substrato do

modelo TOSETTO (2002), K., foi (27%5) g/L. O parametro X, , inibicdo pela massa
celular, e Y,, , fator exponencial desta inibi¢do, para o modelo LEE; PAGAN; ROGERS (1983)
foram (100+1) g/L e (0,9%0,1), respectivamente.
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O valo de valor P

madx

esperado € proximo de 100 g/L e como a inibi¢do pelo produto

estd descrita por duas constantes cinéticas, P

mdx

e Y, , o fator poténcia de inibi¢do pelo
produto pode ser ajustado para obten¢do do valor de P,, que se deseja. Isto € uma questio

de convergéncia do programa, depende dos valores iniciais testados para ajuste das

constantes cinéticas. Neste caso, o Y, é (6+0,5). Se o fator exponencial de inibi¢io pelo

produto, Y, , for (2,71‘0,6), o valor da concentragdo limite pelo produto inibidor, P, ,
seria (60 6) g/L.. Note que estes valores fazem a Equagao (23), que € a responsavel pela
inibicdo pelo produto, tem a mesma influéncia no modelo, isto é, se substituirmos os

valores o resultado final de GP sera o mesmo.

GP :(1—ij (23)

max

O valor de Y, obtido neste trabalho ndo é semelhante ao citado na bibliografia,

proximo de 0,7. Nota-se que os dados apresentados no trabalho Tosetto (2002) ndo sdo
ajustdveis a este modelo, apresentando inconsisténcia fisica, diferente dos dados obtidos
nas andlises deste trabalho, onde o intervalo de ajuste foi diferente e fisicamente

consistente.

Pode-se observar que os modelos que apresentam inibi¢do pelo produto em forma
de poténcia s@o os que ajustam melhor os dados experimentais, independente do tipo de
inibi¢do pelo substrato, isto, segundo Thatipalama, Rohani e Hill(1992), porque a inibicao
pelo substrato s6 comega ser relevante ao processo em concentragdes superiores a 150g/L,
0 que ndo é o caso das condi¢des de operacdo das usinas. A inibicdo pela massa celular,
considerada no modelo de Lee; Pagan; Rogers (1983), também ndo tem significativa
relevancia na descricdo da cinética das usinas estudadas, pois este fator ndo apresentou
influéncia nos resultados. Os modelos Tosetto (2002), Lee; Pagan; Rogers (1983) e
Levenspiel (1980) apresentaram consisténcia fisica e de convergéncia de valores sendo,

estes modelos, indicados para descrever a cinética da fermentagado alcodlica.

A verificacdo de que um mesmo modelo pode descrever a cinética de fermentagao
em todos os ensaios industriais mostra que apesar da instabilidade da populagado, o processo

independe das caracteristicas individuais de cada levedura e se comportando de forma
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semelhante. Isto significa que o modelo € eficiente na descricdo do processo real de

producdo de dlcool.

3.4. Modelagem Matemadtica

A simulacdo do regime permanente é utilizado com dois propdsitos: projeto e
estudo cinético enquanto que a do estado dindmico € utilizado para avaliacdo de usinas ja

em operacgao.

34.1. Estado Estacionario

Mesmo que a usina real ndo opere em estado estaciondrio, os resultados obtidos
nesta etapa sao utilizados para o dimensionamento de unidades a serem construidas e para a
determinacdo da cinética, tanto para defini¢do dos parametros quanto para o ajuste do

modelo de unidades ja em operacao.

O programa foi testado em condi¢des semelhantes as de operacdo das usinas
Clealco e Alvorada para avaliacdo da capacidade de previsdo de um sistema real. E como
exemplo estd apresentada a simulagdo, a partir dos dados referentes a coleta de julho de
2002, da usina Clealco. Veja, na Figura 41, a entrada dos dados de operacdo juntamente
com os valores das constantes cinéticas definidas no item 3.3. A tela de saida dos calculos,
Figura 42, apresenta as concentracdes dos componentes na entrada do processo € nos
biorreatores. Note que, na simulagdo, praticamente todo o ART do sistema é convertido em
etanol, chegando mais préximo do valor zero que no experimental, isso porque parte do
ART medido € ndo fermentével, tendo em vista que inclusive no fermento foram detectadas

quantidades pequenas de ART.
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+" Simulagao de processo continuos em estado estacionario

Enlrada de dados para simulagdo

Parametros do modelo

K P
f Egﬂ' e o Mimax 05 14
Ki 27 il YN 5.3

Dados operacionais

Vaziodsmosto [ 70 mash VolReatar 1 | 5416 m3
Conc ART Mosto ’W gil Yol Reator 2 ’ﬁ 3
Vaziodsrecicl [ 40 mask VolReatar 3 | 2985 m3
Conc Alcoal Recicl ’w o/l Yol Reataor 4 ’W 3
Conc Cel Reciclo ’W il

Yl ] RendDestl | 932
Ypds ’W

i Confirmar EalcularJ [l Sair I

Figura 41: Tela de entrada dos dados para a simulagdo em regime permanente da usina

Clealco com os dados do ensaio de julho de 2002 em regime permanente.

+ Resultado da simulagao de processo continuo em est... @@@

Resullado da simulapdo
Concentagdes (gl
ART Etanol Celulas
entrada do processo | 12072 | 48353 | 42727
biorreator 1 | 35644 | 40.336 | 44939
biorreator 2 | 10.2 | 5103 | 45501
biorreator 3| 155 | 5448 | 45615
biorreator4| 035 | 55143 | 45857
Produgéo Jm GL Vinho Jm
R [036364
[l Sair Relataria

Figura 42: Tela de saida da simulacdo em regime permanente, com dados do ensaio de

julho de 2002 da usina Clealco.

A simulagdo feita com os dados do ensaio feito na Usina Alvorada em setembro de
2002, demonstrou que o volume total dos biorreatores utilizados € superior ao necessario, o

que era de se esperar, tendo em vista que nas andlises laboratoriais detectou-se que no
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segundo biorreator a fermentacao ja estava praticamente encerrada. Uma simulacao foi feita
com os dados deste ensaio, porém com diminui¢do dos volumes dos dois dltimos reatores,
Figura 43, os resultados desta simulacdo, Figura 44, evidenciaram o hiperdimensionamento
do equipamento utilizado. Com o volume dos biorreatores foi feita uma simulacdo que
mostrou a possibilidade de produgdo do dobro de dlcool, veja na Figura 45 que as vazdes de
mosto e fermento foram duplicadas e o volume dos biorreatores os utilizados no ensaio de
setembro de 2002 na usina Alvorada e veja na Figura 48 os resultados de como poderia ter
sido aumentada a produgdo. Note, ainda, que a usina Alvorada possui cinco biorreatores,

sendo que neste caso o ultimo reator seria dispensavel.

»[ Simulagao de processo continuos em estado estacionario

Entrada de dados para simulagio

Parmetros do modelo

Ks 3 el Pmax 92 g S T
Ki 27 g1 YN 53 -

Dados operacionais

Wazdo de mosto ’785 m3/h ol Reator 1 2621 m3
ConcART Masto [ 183173 gL Yol Reatar 2 236.3 md
Wazdo de reciclo ’75‘5 m3/h Yol Reatar 2 100 m3
Conc Aleool Resiclo [ 11 585 g/ Vol Reatar 4 100 m3
Cone Cel Reciclo ,W all

ule 0.026 Rend Destl. B2 .
Tpie 0425
Confirmar I E Sair I

Figura 43: Tela de entrada dos dados para a simulag¢do, em regime permanente, da usina
Alvorada, com os dados do ensaio de setembro de 2002 porém com diminui¢ao do volume

dos biorreatores.
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+ Resultado da simulagao de processo continuo em est... @@E|

Resullado da simulapdo

Concentagdes (L)
ART Etanol Celulas
entrada do processo | 1035 | 5.0202 | 50.219
biorreator 1 | 3556 | 34021 | 51933
biorreator 2 | 81 | 455 | B2707
biorreator 3 | 2 | a2 | 52866
biorreator 4| 04 | 4894 | 52307

Producéo | 1,3808E6 GL ¥Yinho £.198
R 10,43333

[l Sair Relatario

Figura 44: Tela de saida da simulagcdo em regime permanente, com dados do ensaio de

setembro de 2002 da usina Alvorada, porém com diminui¢do do volume dos biorreatores.

s Simulagao de processo continuos em estado estacionario

Entrada de dados para simulagio

Parametros do modelo

K P
f : e e e Mimax 05 1/
Ki 27 g1 YN 5.3

Dados operacionais

Vazgodemosto [ 170 mas VolRestor1 | 2621 m3
Conc ART Mosto ’m g/l Yol Reatar 2 ’W m3
Vazgoderecicls [T 130 masm VolRestr3 | 2302 m3
Conc Alcool Reciclo ’W g/l Yol Reatar 4 ’w m3
Conc Cel Reciclo ’W il

riz ’w Rend Destil. N2 o
Ypds ’W

Canfirmar I ﬂ Sair I

Figura 45: Tela de entrada dos dados para a simulag¢do, em regime permanente, da usina
Alvorada, com os dados do ensaio de setembro de 2002 e vazdes de mosto e fermento

duplicadas.
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s Resultado da simulacao de processo continuo em est... E@@

entrada do processo |

Resullado da simulapdo

Concentagdes (L)

ART Etanol Celulas

1038 | Bz | B0.213

biorreator 1| 51.11 | 7413 | 51583
biorreator 2 | 251 | 30467 | 52265
biorreator3| 35 | 45097 | 527
biorreator4| 18 | 48383 | 5287
Produgéio | z7z6E6  GLVinho [ 127

R 433

[l Sair

Relatario

Figura 46: Tela de saida da simulagcdo em regime permanente, com dados do ensaio de

setembro de 2002 da usina Alvorada e vazdes de mosto e fermento duplicadas.

As curvas obtidas experimentalmente a partir dos dados das andlises dos ensaios

na usina Alvorada em setembro de 2002 e na usina Clealco em julho de 2002 e pelo

simulador para os quatro biorreatores sdo bastante semelhantes, como pode ser visto na

Figura 47. Esta similaridade foi constatada em todos os testes comparativos entre dados

experimentais e simulados.
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®
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Biorreatores
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—e—ART experimental
Etanol experimental
—x— Células experimental

—=— ART simulado
Etanol simulado
—e— Células simulado
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Concentragéo (g/L)
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Biorreatores

—e— ART experimental
Etanol experimental
—x— Células experimental

—a— ART simulado
Etanol simulado
—e— Células simulado

(a)

(b)

Figura 47: Curvas dos componentes presentes nos biorreatores de dados experimentais e

simulados: (a) Usina Alvorada, setembro de 2002, (b) Usina Clealco, julho de 2002.
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3.4.2. Estado Transiente

Com os resultados das andlises laboratoriais, notou-se que o processo da usina de
alcool ¢ transiente, pode-se perceber a ndo padronizacdo do mosto de entrada no primeiro
biorreator, constatada ao se fazer a andlise de agticares redutores totais nas amostras tiradas
durante o ensaio industrial. Apesar do fluxo nos biorreatores estar constante e controlada
pela malha de controle da usina, a concentracdo de substrato para a fermentagdo ¢ todo o

tempo varidvel.

A simulagdo do estado dinamico inicialmente foi idealizada com o intuito de ser
utilizada na usina de dlcool somente nas horas iniciais de operacdo dos biorreatores, onde o
estado estaciondrio ainda nao fora atingido ou quando hd modificagdo no fluxo de
alimentacdo dos biorreatores. Mas como se sabe, o regime transiente do processo é mais
comum na operacao das usinas, fazendo com que esta etapa do trabalho tenha, entdo, uma
aplicagdo mais ampla que a pensada originalmente. Nos ensaios o0 aumento da vazdo apds a
coleta da hora 3 foi de 10% da vazdo inicial, porém a oscilacgdo do ART no mosto foi

superior a 10%, ndo sendo possivel avaliar esta modifica¢do isoladamente.

A simulacdo em regime transiente necessita da entrada das constantes cinéticas,
Figura 48, definidas no item 3.3. Uma simulac¢do foi feita com os dados do ensaio de julho
de 2002 na usina Clealco, os dados, colocado na tela apresentada na Figura 49, sdo a média
das condic¢des da usina nas trés primeiras horas de coleta no ensaio industrial. A Figura 50 é
da tela onde pode-se fazer a escolha da alteracdo que se deseja fazer no processo, neste caso

foi feita na vazdo de fermento, que foi modificada de 40 m’/h para 50 m’/h.
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s Simulagao do Regime Transiente E”E|®

Modelo Cinético: Tosetto (2002)
= ; 5 J1- £ §
4‘”:‘ “Hma’x [ .82] P

S+ K +— s
K

.
Parametros Cinéticos

Mimax'i Ki |7
ns 27 '753
ks 3 Pmax 92

[l Sair J == Continuar

Figura 48: Tela de entrada das constantes cinéticas para simulacao em regime transiente.

+" Simulagdo do Regime Transiente B@
!

Condigtes Iniciais do Sistema
Yazdo de Mosto ]—?D . s 08
ART no mosto 1897 gL Wolume do Reatorl BH1E a
Wazdo de Reciclo l—iﬁ mah Yalume do Reator2 ]ﬁ i
Etanal no Reciclo Jw il Wolurne do Reator3 'ﬁ w3
Células no Recicla ’W‘ gl Walume do Reatord ]W ma

rs 0,026
~f Confirmar

= oltar I [l Sair J

Figura 49: Tela de entrada das condi¢des do processo em regime permanente anterior a

modificacdo do sistema, da usina Clealco em julho de 2002.
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s Simulacao do Regime Transiente

rDé os valores para o regime transiente

ART no Mosto [ 1897 gL
Vazio de Mosto | 70 math
Vazado de Reciclo | B0 m3fh

" Confirmar

E Sair I

= Volkar J

Figura 50: Tela de entrada de novos valores para condicdes operacionais do processo de

fermentacgdo alcodlica para uma usina em operagao.

O resultado da simulacdo é o novo regime permanente a ser atingido com essa

modificacdo, Figura 51 , onde estdao os valores dos componentes na entrada do processo e

em cada um dos biorreatores, além do tempo necessério para atingir esse novo equilibrio do

processo fermentativo estabilizacdo e o grafico do comportamento da concentragdao de ART

no primeiro reator durante o periodo de transiéncia do processo.

+/" Resultado do Regime Transiente

ConcentracAo (giL)

354--

EEX

Concengagdes (il j
Frimeiro Biorreator - Regime Transiente
: : ) ] ] : Celulas Etanol ART
i o i 0 4exe [ cmes [ 11086
b o] eems | 40043 | 34083
e AN o[ aseol [ sz [ 102
o e 3 @5 [ saas [ 1%
s 100 150 200 zs0  soo sso (4| 4585 | SE4s [ 035
intersgdes
Tempo (h)
1.388

Figura 51: Tela de saida de dados da simulacao do regime transiente.
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A simulacdo mostra que para atingir um novo regime permanente seria necessaria
uma hora e vinte e trés minutos e como era de se esperar, com o aumento da vazdo de
fermento sem modificagdo na vazdao de mosto nem na concentracio de ART, hd uma
diminui¢do da concentracio de ART na entrada do primeiro biorreator, podendo ser

observada essa diminui¢do no grafico da Figura 51.

O hiperdimensionamento dos reatores da usina Alvorada verificados na simulagdo
do regime permanente fez com que esta simulacdo utilizasse os dados do ensaio industrial
de julho de 2002 na usina Alvorada porém com volumes de reatores reduzidos, como pode

ser visto na Figura 52.

+[ Simulagao do Regime Transiente E]@
|

Condigtes Iniciais do Sistema
Yazdo de Mosto ’7105 . ps 0374
ART no mogto 2067 gl Wolurne do Reator 140 o
Yazdo de Reciclo I—}E itk Wolurne do Reator2 17120 ma
Etanol no Reciclo Jw /L Wolurne do Reator3 17123 w3
g/l Wolurne do Reatord 17120 ma

b
= LU " Confirmar

[lﬁair J +CnnlinuarJ

Célulaz no Recicla 172,03

Figura 52: Tela de entrada de dados do regime permanente anterior a modificagdo do

sistema, com dados do ensaio da usina Alvorada de julho de 2002.

Nesta simulagdo, a alteracdo do processo foi feita no aumento da vazdo de mosto

no processo, como pode ser visto na Figura 53.
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s Simulacao do Regime Transiente

rDé os valores para o regime transiente

ART no Mosto [ 206.7 gL
Vaz3o de Mosto [ 1151 m3/h
Vazado de Reciclo | 85 m3fh

" Confirmar

= Volkar J E Sair I

Figura 53: Tela de entrada de novos valores para condi¢cdes operacionais do processo de

fermentagdo alcodlica para uma usina em operacao

O aumento da vazao de mosto faz com que haja um aumento da concentracio de
ART no sistema, como pode ser visto na Figura 54, e o tempo necessdrio para atingir o

novo regime permanente nas condi¢des desta simulagdo € de 1,456 horas.

+/ Resultado do Regime Transiente E@@

Concentagdes (L}
Primeiro Biorreator - Redime Transiente
AT m—— —— o e — ——— ——— S——— o Celulas Etanol ART
mi o L T ] Ao T S el
; : i I : ) ; i i 73076 82413 1184
SO froeaas e et e s e bt 0l ! |
B Gpe e b
Bt s o S R R O AN d 11| 745 | 25354 | 71308
B e e e e
EJ Bl e ] 7oo7i B 29064 33,35
B e s e e
©  B3f--4- foeme e e S e
g2 "'E"""E"""E'"“‘:“'"%'"":‘"'"5"'"';“"“E' 3] 79.131 | 45 R46 | 15,75
S P S R S s ]
50 100 150 200 250 300 3s0 400 4s0 4| 78412 | 49685 | 495
intersgdes
Tempo (h)
1,456

Figura 54: Tela de saida dos resultados da simulagao.

Como foi dito anteriormente, as usinas estudadas neste trabalho ndao tem um

controle da concentragdo de ART mosto, € como visto nestas simulacdes o tempo
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necessario para atingir regime permanente € superior ao intervalo das coletas verificando
que ndo hi tempo suficiente para estabilizacdo do sistema, sendo assim, as usinas nao

operaram em regime permanente em nenhum momento durante os ensaios industriais.
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4- Conclusoes

A cinética fermentativa das usinas Clealco e Alvorada foram descritas de forma
satisfatoria pelos modelos LEE; PAGAN; ROGERS (1983), LEVENSPIEL (1980) e TOSETTO
(2002) que consideram limitacdo pelo substrato e inibi¢dao pelo produto. As inibi¢des pelo
substrato e pela massa celular podem ser desconsideradas das usinas em operagao por nao

atingirem os valores de concentragdo nos quais influenciariam a cinética.

O processo fermentativo real possui uma variedade de cepas de leveduras que sdao
caracteristicas do ambiente da usina, contudo o modelo Tosetto (2002) é eficiente para

descrever esta cinética com as constantes cinéticas de K, responsavel pela limitacdo pelo
substrato, 3,0g/L. O fator de inibi¢do pelo substrato K,, 27 g/L, o valor de produto

maximo P

mdx °

92¢g/Le Y, , o fator poténcia de inibi¢do pelo produto 5,3.

O programa desenvolvido para modelagem da usina em regime permanente nao
representa o caso real de operacdo dos biorreatores, porém tem sua aplicabilidade para

dimensionamento de novas plantas.

A operacgao de um sistema fermentativo real acontece em regime transiente.
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Sugestoes para Trabalhos Futuros

Coletas em usinas em opera¢do com um maior controle da concentracio de

ART no mosto.

Andlises laboratoriais das amostras separando a concentracdo de ART em
concentracdo de sacarose, glicose e frutose e avaliagdo do modelo cinético

misto, com mais de um substrato.

Estudo mais detalhado do metabolismo da levedura para a compreensdo do
mecanismo de reacdo e das condi¢gdes 6timas para desvio de rota com obtecao

de diversos produtos tendo a cana de agticar como matéria prima.
Avaliacdo de modelos estruturados para descricdo do processo.

Implementacdo de programas para simulacdo de reatores com células

imobilizadas.
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6- Apéndices
Apéndice 1 — Etapas da programacdo para ajuste de parametros do modelo Tosetto (2002)

A apresentacdo somente da implementacdo do modelo Tosetto(2002) foi feita
porque a metodologia é a mesma para os modelos, diferenciando somente na férmula da

velocidade de reacdo (W) e nas constantes cinéticas do modelo escolhido.

procedure TF_LabCont.Bt_CalcularClick(Sender: TObject);
Type

VVector=array[0..7] of real;

Var

X0, SO, PO, KS, MIMAX, PMAX, YN, KI, KSI, KII, INCRKI, INCRKS, INCRPMAX, INCRYN, KSF, PMAXI,
PMAXF, YNI, YNF, X, P, Temp, S, TINCR, SAnt, PAnt, XAnt, YXS, YPS, KSD, PMAXD, YND, KID, DESVIO,
DESVIOT, DESVIOP, FW, FR, XMAX, YM, KP, K1, K2, XMAXI, XMAXF, INCRXMAX, YMI, YMF, INCRYM,
KPI, KPF, INCRKP, K1I, K1F, INCRKI1, K2I, K2F, INCRK2, F, PR, XR, KIF, SOC, PRC, XRC, SC, PC, XC, DIF

:Real;
I, J, K, N :Integer;
XV, SV, PV, VE, SE, XE, PE, MI, TAL, T, D: VVector;

Label Inicio,Iniciol,Inicio2,Inicio3,Inicio4,Inicio5;

begin
// Entrada de dados
N :=F_DM.T_OpContIN_REATOR.Value;
F :=F_DM.T_OpCont1V_MO.Value*1000;
FR :=F_DM.T_OpCont1V_RE.Value*1000;
FW :=F +FR;
PR :=F_DM.T_OpCont1P_RE.Value;
XR :=F_DM.T_OpCont1X_RE.Value;
SO :=F_DM.T_OpContl1 ART_MO.Value;
MIMAX :=F_DM.T_OpContIMI_MAX.value;
INCRKS :=F_DM.T_OpCont1INCRKS.value;
INCRPMAX :=F _DM.T_OpContlINCRPMAX.value;
INCRYN :=F_DM.T_OpCont1INCRYN.value;
INCRKI := F_DM.T_OpCont1INCRKI.value;
KSI := F_DM.T_OpCont1KSI.value;
KSF := F_DM.T_OPCont1KSF.value;
PMAXI :=F_DM.T_OpCont1PMAXI.value;

//ntimero de reatores

/Ivazdo de mosto

/Ivazio de reciclo

/Ivazdo total de entrada no sistema

//concentragdo de etanol no reciclo

//concentragdo celular no reciclo

//concentragdo de agticares redutores totais no mosto
/Ivelocidade maxima de reagdo (yax)

/fincremento: Ks (limitagdo pelo substrato)

Vi Pmax (concentra¢do médxima de etanol)
/! Yn (fator poténcia de inibi¢do pelo produto)
/! Ki (inibi¢do pelo substrato)

//valor inicial: Ks
//valor final: Ks

//valor inicial: Pmax
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PMAXF := F_DM.T_OpContlPMAXF.value; //valor final: Pmax

YNI := F_DM.T_OpContl YNI.value; //valor inicial: Yn

YNF :=F_DM.T_OPContl YNF.value; //valor final:  Yn

KII := F_DM.T_OpContl1KII.value; //valor inicial: Ki

KIF := F_DM.T_OPContlKIF.value; //valor final:  Ki

YXS :=F_DM.T_OpContl YXS.value; /lrendimento de célula por substrato

YPS :=F_DM.T_OpCont1YPS.value; //rendimento de produto por substrato
F_DM.T_Parametro.Open; //ABRE TABELA PARA ATRIBUIR VALORES

K1I:=F_DM.T_OpCont1Kl1I.value;

KI1F :=F_DM.T_OPCont1K1F.value;
K2I:=F_DM.T_OpCont1K2I.value;

K2F := F_DM.T_OPCont1K2F.value;

YMI := F_DM.T_OpContl YMlI.value;

YMF := F_DM.T_OPContl YMF.value;

KPI := F_DM.T_OpCont1KPI.value;

KPF := F_DM.T_OPCont1KPF.value;

XMAXI :=F_DM.T_OpContl XMAXI.value;
XMAXF :=F_DM.T_OpCont1 XMAXF.value;
INCRKI1 :=F_DM.T_OpCont1INCRKI1.value;
INCRK?2 :=F_DM.T_OpCont1INCRK2.value;
INCRXMAX :=F DM.T_OpContl1INCRXMAX.value;
INCRYM :=F_DM.T_OpContl INCRYM.value;
INCRKP := F_DM.T_OpCont1INCRKP.value;

F_DM.T_Parametro.Edit;
F_DM.T_ParametroDesvioP.Value := 100000;
F_DM.T_Parametro.Post;

/I Inicializagdo das varidveis

SV[0] := F*SO/FW;
PVI[0] := FR*PR/FW;
XV[0] := FR*XR/FW;
SE[0] := SVI[O0];

PE[0] :=PV[0];
XE[0] := XVI[0];

//Dados Experimentais
F_DM.T_Reator.Open;
F_DM.T_Reator.First;




ForI:=1toNdo
Begin
F_DM.T_Reator.Edit;
SE[I] := F_DM.T_ReatorS.value ;
PE[I] := F_DM.T_ReatorP.value ;
XE[I] := F_DM.T_ReatorX.value ;

VE[]] := F_DM.T_ReatorV.value*1000;

F_DM.T_Reator.Next;
End;

//contador do biorreator

//EDITA TABELA COM DADOS DOS BIORREATORES
//concentragdo de entrada de substrato no biorreator i
//concentragdo de entrada de produto no reator i
/Iconcentragdo de entrada de células no reator i

. = 3
/Ivolume do biorreator e a conversdo de m” para L

If F_DM.T_ModelosModeloEscolhido.Value = "TOSETTO' Then = /MODELO TOSETTO (2002)

begin
KS := KSI;

While KS <= KSF do
Begin
KI :=KII;

While KI <= KIF do
Begin
PMAX := PMAXI;

While PMAX <= PMAXEF do
Begin

YN := YNI;

While YN <= YNF do

Begin

SVI[1]:=0;
SV[2] :=0;
SV[3] :=0;
SV[4] :=0;
SVI[5] :=0;
SV[6] :=0;

ForI:=1toNdo
Begin
Inicio:

SV([I] :=SV[I] +0.1;

//atribui o valor inicial de Ks 4 variavel

//atribui o valor inicial de Ki a varidvel

//atribui o valor inicial de Pmax a variavel

//atribui o valor inicial de Yn a variavel

//inicializa o vetor concentragéio de substrato com o valor 0

/lacrescenta 0,1g/L na concentragdo de substrato

TAL[I] := VE[I/EW; Jicaleula o tempo de residéncia 7 = ¥OMMe
vazdo
PVI[I] := YPS * (SV[I-1] - SV[I]) + PV[I-1]; //calcula a concentracdo de produto
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tempo

1

XV[I] := YXS * (SV[I-1] - SV[I]) + XV[I-1];

/[Calcula a velocidade de reagdo do biorreator para as concentragdes obtidas

MI[I] := MIMAX*((SV[I]/(KS + SV[I] + (SV[I] * SV[T] / KI)))*(EXP(YN*LN(1-(PV[I}/PMAX)))));
D[I] := (XV[I] * MI[I))/(XV[I] - XV[I-1]);

//Calcula o tempo de residéncia hidraulico

T[] := 1/D[1];
DIF := ABS(T[I] - TAL[I]);

If DIF >= 0.1 Then GOTO Inicio;

End; // end do For

//calcula a concentracdo de células

/lcompara o tempo de residéncia com o tempo (T) com o

//de residéncia hidraulico (T)

/Ise os tempos de residéncia tiverem diferenca inferior a 0,1

//aceita-se os valores calculados como os finais das variaveis,

/Isendo retorna para recalcular

with F_DM.T_CalcCont do
begin

Active := False;
DatabaseName := 'Continuo';
TableName :='T_CalcCont';
EmptyTable;

end;

F_DM.T_CalcCont.Open;
F_DM.T_CalcCont.First;

For k :=0to N do

Begin
F_DM.T_CalcCont.Append;
F_DM.T_CalcContN_RE.Value := K;
F_DM.T_CalcContS.Value := SV[k];
F_DM.T_CalcContP.Value := PV[k];
F_DM.T_CalcContX.Value := XV[K];

End;

Desvio :=0;

DesvioT :=0;

For k:= 0 to N do

Begin

Desvio := ((SV[k] - SE[k])*(SVI[K] - SE[k]));

DesvioT := DesvioT + Desvio;
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end;

If F_ DM.T_ParametroDesvioP.Value >= DesvioT then
Begin
F_DM.T_Parametro.open;
F_DM.T_Parametro.First;
F_DM.T_Parametro.edit;
F_DM.T_ParametroDesvioP.Value := DesvioT;
F_DM.T_ParametroYN.Value := YN;
F_DM.T_ParametroPMAX.Value := PMAX;
F_DM.T_ParametroKS.Value := KS;
F _DM.T_ParametroKI.Value := KI;
F_DM.T_Parametro.Post;

with F_DM.T_ResCont do
begin

Active := False;
DatabaseName := 'Continuo';
TableName :='T_ResCont';
EmptyTable;

end;

F_DM.T_ResCont.Open;
F_DM.T_ResCont.First;

Fork :=0to N do
Begin
F_DM.T_ResCont.Append;
F_DM.T_ResContN_RE.Value := K;
F_DM.T_ResContS.Value := SV[k];
F_DM.T_ResContP.Value := PV[k];
F_DM.T_ResContX.Value := XV[Kk];
End;
end;
YN := YN + INCRYN;
End; // Fim do YN
PMAX := PMAX + INCRPMAX;
End; // Fim do PMAX
KI := KI + INCRKI;
End; // Fim do KI
KS :=KS + INCRKS;
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End; // Fim do Ks

Close;
F_ResCont1:=TF_ResCont1.Create(self);
F_ResContl.ShowModal;
F_ResContl.Free;

End; // Tosetto

//Cria a tela de resultados das constantes cinéticas calculadas

//Mostra a tela de resultados
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Apéndice 2 — Etapas da programacgdo para simulagdo do processo em regime permanente

begin

// Entrada de dados

// Volume
VVI[1] :=F_DM.T_EDSCEVRI.Value*1000;
VVI[2] := F_DM.T_EDSCEVR2.Value*1000;
VVI[3] :=F_DM.T_EDSCEVR3.Value*1000;
VVI[4] := F_DM.T_EDSCEVR4.Value*1000;

F_DM.T_RSCE.Edit;
F_DM.T_EDSCE.Edit;

N:=4;

SVI[1]:=0;
SV[2]:=0;
SVI[3]:=0;
SV[4] :=0;

//Busca dados das tabelas
F:=F_DM.T_EDSCEF.Value*1000;
FR:=F_DM.T_EDSCEFR.Value*1000;
PR:=F_DM.T_EDSCEPR.Value;
ARTMosto:=F_DM.T_EDSCEARTMosto.Value;
XR:=F_DM.T_EDSCEXR.Value;

FW:=F+FR;
F_DM.T_RSCEFW.Value := FW;
R:=FR/FW,
F_DM.T_RSCER.Value :=R;
FVT :=FW * (1 - (R/2));

PVI[0] := (FR * PR)/FW;

SV[0] := (F * ARTMosto)/FW;
XV[0] := (FR * XR)/FW;

F_DM.T_RSCESO.Value := SV[0] ;
F_DM.T_RSCEPO.Value := PV[0] ;
F_DM.T_RSCEXO.Value := XV[0] ;
SV[1]:=SV[0]/5;

//Volume dos reatores convertidos

/lpara L

//Vazdo de mosto convertida para L/h

/IVazio de reciclo convertida para L/h

//Vazao total

//Taxa de reciclo
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ForI:=1toNdo
Begin

Inicio:

SV[I] := SV[I] + 0.05;

TALT] := VV[IJ/FW;

PV[I] := F_DM.T_EDSCEYPS.Value * (SV[I-1] - SV[I]) + PV[I-1];
XV[I] := F_DM.T_EDSCEYXS.Value * (SV[I-1] - SV[I]) + XV[I-1];

MI[I] := F_DM.T_EDSCEMIMAX.Value*((SV[I}/(F_DM.T_EDSCEKS.Value + SV[I] + (SV[I] * SV[I] /
F_DM.T_EDSCEKI.Value)))*(EXP(F_DM.T_EDSCEYN.Value*LN(1-(PV[I}/F_DM.T_EDSCEPMAX.Value)))));

D[I] := (XV[I] * MI[T])/(XV[I] - XV[I-1]);
T(1] := 1/D[I];
DIF := ABS(T[T] - TAL[I]);

If DIF >=0.15 Then GOTO Inicio;
End; // end do For

F_DM.T_RSCE.Open;
F_DM.T_RSCE First;
F_DM.T_RSCE.Edit;
F_DM.T_RSCESI1.Value := SV[1] ;
F_DM.T_RSCEPI1.Value := PV[1] ;
F_DM.T_RSCEXI.Value := XV[1] ;
F_DM.T_RSCES2.Value := SV][2] ;
F_DM.T_RSCEP2.Value := PV[2] ;
F_DM.T_RSCEX2.Value := XV[2] ;
F_DM.T_RSCES3.Value := SV][3] ;
F_DM.T_RSCEP3.Value := PV[3] ;
F_DM.T_RSCEX3.Value := XV[3] ;
F_DM.T_RSCES4.Value := SV[4] ;
F_DM.T_RSCEP4.Value := PV[4] ;
F_DM.T_RSCEX4.Value := XV[4] ;

F_DM.T_RSCEPD.Value := FVT * 24 * (F_DM.T_RSCEP4.Value/100);
F_DM.T_RSCEPV .Value := F_DM.T_RSCEP4.Value/7.9;
F_DM.T_RSCE.Post;

F_RSCE:=TF_RSCE.Create(self);
F_RSCE.ShowModal;
F_RSCE.Free;

end;
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Apéndice 3 - Etapas da programacgdo para simulagdo do processo em regime transiente

Para iniciar esta etapa de regime transiente hd a necessidade de uma programacgao
anterior que inicializa os vetores com valores do regime permanente anterior a modificagao

do sistema.

/Mnicia a programacao do regime transiente

V[1] := F_DMTrans.T_DadosOpVReatorl.Value;
V[2] := F_DMTrans.T_DadosOpVReator2.Value;
V[3] := F_DMTrans.T_DadosOpVReator3.Value;
V[4] := F_DMTrans.T_DadosOpVReator4.Value;
VVI[1]:=V[1];
VV[2]:=V[2];
VV[3]:=V[3];
VV[4]:=V[4];

M:= 500;

/l Valores atribuidos

MIM:=F DMTrans.T_TosettoMimax.Value;
Ks:=F_DMTrans.T_TosettoKs.Value;
Ki:=F_DMTrans.T_TosettoKi.Value;
PMAX:=F_DMTrans.T_TosettoPmax.Value;
YN:=F_DMTrans.T_TosettoYN.Value;

YXS:=F_DMTrans.T_DadosOpYxs.Value;
YPS:=F_DMTrans.T_DadosOpYps.Value;
FMO:=F_DMTrans.T_DadosOpFMosto.Value;
FMF:=F_DMTrans.T_FinalFMosto.Value;
FRO:=F_DMTrans.T_DadosOpFReciclo.Value;
FRF:=F_DMTrans.T_FinalFReciclo.Value;
ART:=F_DMTrans.T_Final ART.Value*(FMF/(FMF+FRF));
Cel:=F_DMTrans.T_DadosOpConcCelRec.Value*(FRF/(FMF+FRF));
Prod:=F_DMTrans.T_DadosOpConcEtRec.Value*(FRF/(FMF+FRF));

tempo:=0;

H:=0.001;
tol:=0.1;

//volume desejado para o reator 1
// volume desejado para o reator 2
// volume desejado para o reator 3

// volume desejado para o reator 4

//ntimero maximo de itera¢des possiveis

Mimix
1K
11K
1P ax
/IYN

1Y x5

MY s

//Vazdo de mosto inicial

//Vazdo de mosto final

//Vazdo de reciclo inicial

//Vazdo de reciclo final
/lconcentracdo de ART na entrada
/lconcentragdo de células na entrada

/lconcentragdo de etanol na entrada

/Ipasso de integragdo

/Itolerancia para a derivada
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//Quando altera a vazao

SE[1]:=ART;

PE[1]:=Prod;

XE[1]:=Cel;
S[1]:=F_DMTrans.T_IntermediariaS1.Value;
P[1]:= F_DMTrans.T_IntermediariaP1.Value;
X[1]:= F_DMTrans.T_IntermediariaX1.Value;
S[2]:= F_DMTrans.T_IntermediariaS2.Value;
P[2]:= F_DMTrans.T_IntermediariaP2.Value;
X[2]:= F_DMTrans.T_IntermediariaX2.Value;
S[3]:=F_DMTrans.T_IntermediariaS3.Value;
P[3]:= F_DMTrans.T_IntermediariaP3.Value;
X[3]:= F_DMTrans.T_IntermediariaV3.Value;
S[4]:= F_DMTrans.T_IntermediariaS4.Value;
P[4]:= F_DMTrans.T_IntermediariaP4.Value;
X[4]:= F_DMTrans.T_IntermediariaV4.Value;

1:=2;

while i<5 do
begin

SE[i]:= S[i-1];
substrato

PE[i]:= P[i-1];

produto
XE[i]:= X[i-1];
células
1:=i+1;
end;// do while

For L:=1 to M do
Begin
For LX:=1 to N do
Begin
FF:=FMF+FRF;
FO:=FF;
If DIF >= 0.1 then

Begin

//a conc de ART do reator 1 regime permanente
//a conc de etanol do reator 1 regime permanente
/la conc de células do reator 1 regime permanente
/la conc de ART do reator 2 regime permanente
/la conc de etanol do reator 2 regime permanente
/la conc de células do reator 2 regime permanente
//a conc de ART do reator 3 regime permanente
//a conc de etanol do reator 3 regime permanente
//a conc de células do reator 3 regime permanente
//a conc de ART do reator 4 regime permanente
/la conc de etanol do reator 4 regime permanente

/la conc de células do reator 4 regime permanente

//a entrada do reator € a saida do anterior

/Ivetor SE é o de entrada enquanto o S saida de

/Ivetor PE € o de entrada enquanto o P saida de

/lvetor XE é o de entrada enquanto o X saida de

/ltempo i enquanto ndo atingiu regime permanente

//biorreatores LX=1..4

/IVazdo redefinida para o regime transiente

//Vazdo modificada por controle

For K:=1 to 4 do //K do modelo Runge-Kutta de quarta ordem

Begin
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GP:=In(exp(1-(P[LX]/PMAX)*YN));
GS:=S[LX]/(Ks+S[LX]+(S[LX]*S[LX/Ki));

//Equagdes diferenciais por balango de massa

EQI1[K]:=0;
EQ2[K]:=FO*SE[LX]-FF*S[LX]-V[LX]*(MIM/YXS)*X[LX]*(GP*GS);
EQ3[K]:=FO*XE[LX]-FF*X[LX]+V[LX]*MIM*X[LX]*(GP*GS);
EQ4[K]:=FO*PE[LX]-FF*P[LX]+V[LX]*(YPS/YXS)*MIM*X[LX]*(GP*GS);

If (K=4) then

begin
TAL[LX] := VV[LX]/FF;
VVILX]:=VV[LX]+H/6*(EQ1[1]+2*(EQ1[2]+EQ1[3])+EQ1[4]);
SVILX]:=SV[LX]+H/6*(EQ2[1]+2*(EQ2[2]+EQ2[3])+EQ2[4]);
XVILX]:=XV[LX]+H/6*(EQ3[1]+2*(EQ3[2]+EQ3[3])+EQ3[4]);
PV[LX]:=PV[LX]+H/6*(EQ4[1]1+2*(EQ4[2]+EQ4[3])+EQ4[4]);
MI[LX] :=MIM*((SV[LX]/(Ks + SV[LX] + (SV[LX] * SV[LX] / Ki)))*(EXP(YN*LN(1-(PV[LX]/PMAX)))));

D[LX] := (XV[LX] * MI[LX]/(XV[LX] - XV[LX-1]);
T[LX] := 1/D[LX];
DIF := ABS(T[LX] - TAL[LX]);

end;//end do if

If K<3 then /Ipreparo para aplicar o Runge-Kutta
E:=1
else

E:=2;

VV[LX]:=VV[LX]+EQI[K]*H*(E/2);
SV[LX]:=SV[LX]+EQ2[K]*H*(E/2);
XV[LX]:=XV[LX]+EQ3[K]*H*(E/2);
PV[LX]:=PV[LX]+EQ4[K]*H*(E/2);

VILX]:=VV[LX];
S[LX]:=SV[LX]/V[LX];
X[LX]:=XV[LX]/V[LX];
P[LX]:=PV[LX]/V[LX];

tempo:=tempo+H;
/Ivolta a saida do reator LX pra entrada do LX+1

If (Abs(SV[1])<tol) then
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begin
F_DMTrans.T_ResultTransTempo.Value:=tempo;
F_DMTrans.T_ResultTrans.Post;

end;

If (P[LX]>PMAX) then
begin
P[LX]:=PMAX-0.1;
If (S[LX]<0) then
S[LX]:=0.01;
end;
end; //dos Ks de Runge-Kutta
SE[LX]:=S[LX];
PE[LX]:=P[LX];
XE[LX]:=X[LX];
end; //do if
end; // dos reatores

end; // do tempo (M)

F_DMTrans.T_ResultTrans.Insert;
F_DMTrans. T_ResultTransS1.Value := S[1] ;
F_DMTrans. T_ResultTransP1.Value := P[1] ;
F_DMTrans. T_ResultTransX1.Value := X[1] ;
F_DMTrans.T_ResultTransV1.Value := V[1] ;
F_DMTrans.T_ResultTransS2.Value := S[2] ;
F_DMTrans.T_ResultTransP2.Value :=P[2] ;
F_DMTrans.T_ResultTransX2.Value := X[2] ;
F_DMTrans. T_ResultTransV2.Value := V[2] ;
F_DMTrans. T_ResultTransS3.Value := S[3] ;
F_DMTrans. T_ResultTransP3.Value := P[3] ;
F_DMTrans. T_ResultTransX3.Value := X[3] ;
F_DMTrans.T_ResultTransV3.Value := V[3] ;
F_DMTrans.T_ResultTransS4.Value := S[4] ;
F_DMTrans.T_ResultTransP4.Value := P[4] ;
F_DMTrans.T_ResultTransX4.Value := X[4] ;
F_DMTrans.T_ResultTransV4.Value := V[4] ;
F_DMTrans. T_ResultTransTempo.Value:=M ;

F_DMTrans.T_ResultTrans.Post;
F_ResultTrans.ShowModal;

F_ResultTrans.Free;
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F_DMTrans. T_ResultTrans.Close;

end; // do segundo case (dltima tabsheet do control)

end; // do case

end; // do método do botao
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Apéndice 4 — Tabelas das andlises laboratoriais das coletas feitas nas usinas Alvorada e

Clealco no periodo de safra de 2002

Os dados apresentados a seguir estdo em unidades do sistema internacional e no
sistema de unidade mais comum nas usinas de produgdo de dlcool combustivel. e a
numerac¢do dos reatores € feito da forma Reator X-Y, onde o X € o niimero do reator e Y a

hora em que a amostra foi retirada no ensaio industrial.

Tabela 14: Andlises laboratoriais das amostras coletadas na Usina Alvorada em julho de

2002
ART (%) ART(g/L) Células(%) Celulas(g/L) Etanol(°GL) Etanol(g/L)
Reator 1-1 4,680 49,140 28,530 85,590 3,674 29,022
Reator 1-2 5,691 59,756 26,820 80,460 3,008 23,760
Reator 1-3 7,352 77,196 23,510 70,530 2,737 21,625
Reator 2-1 1,901 19,961 31,020 93,060 4,361 34,453
Reator 2-2 1,169 12,275 26,050 78,150 3,813 30,119
Reator 2-3 1,660 17,430 29,980 89,940 3,097 24,466
Reator 3-1 1,420 14,910 19,860 59,580 5,701 45,035
Reator 3-2 1,384 14,532 20,690 62,070 4,894 38,666
Reator 3-3 1,276 13,398 19,980 59,940 3,881 30,659
Reator 4-1 0,834 8,757 21,460 64,380 8,091 63,923
Reator 4-2 0,897 9,419 20,380 61,140 6,834 53,987
Reator 4-3 0,762 8,001 22,460 67,380 5,387 42,557
Reator 5-1 0,609 6,395 21,270 63,810 11,845 93,577
Reator 5-2 0,690 7,245 20,230 60,690 9,894 78,162
Reator 5-3 0,654 6,867 20,500 61,500 7,730 61,069
Mosto 1-1 19,011 199,616 56,410 169,230 0,000 0,000
Mosto 1-2 18,914 198,597 57,870 173,610 0,000 0,000
Mosto 1-3 21,128 221,844 57,750 173,250 0,000 0,000
Fermento 1-1 0,000 0,000 0,000 0,000 2,961 23,394
Fermento 1-2 0,000 0,000 0,000 0,000 2,473 19,541
Fermento 1-3 0,000 0,000 0,000 0,000 1,933 15,267
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Tabela 15: Andlises laboratoriais das amostras coletadas na Usina Alvorada em agosto de

2002
ART (%) ART(g/L) Células(%) Celulas(g/L) Etanol(°GL) Etanol(g/L)
3,343 35,102 25,650 76,950 4,692 37,065
Reator 1-1
2,727 28,634 24,500 73,500 5,025 39,697
Reator 1-2
3,023 31,742 24,510 73,530 4911 38,798
Reator 1-3
3,491 36,656 24,250 72,750 3,382 26,715
Reator 1-4
2,899 30,440 22,040 66,120 2,730 21,567
Reator 1-5
3,393 35,627 18,120 54,360 2,714 21,444
Reator 1-6
3,792 39,816 16,840 50,520 2,751 21,735
Reator 1-7
3,000 31,500 18,420 55,260 1,913 15,109
Reator 1-8
0,953 10,007 18,150 54,450 6,136 48,474
Reator 2-1
Reator 2-2 0,884 9,282 19,510 58,530 6,138 48,493
0913 9,587 18,220 54,660 6,185 48,865
Reator 2-3
Reator 2-4 0,677 7,109 19,540 58,620 5,082 40,148
0,815 8,558 35,410 106,230 3,989 31,514
Reator 2-5
Reator 2-6 0,721 7,571 23,100 69,300 4,328 34,195
Reator 27 0,876 9,198 18,810 56,430 4,513 35,653
0,726 7,623 19,800 59,400 3,286 25,962
Reator 2-8
0,588 6,174 18,880 56,640 6,356 50,216
Reator 3-1
0,558 5,857 18,240 54,720 6,323 49,952
Reator 3-2
0,667 7,004 18,540 55,620 6,334 50,042
Reator 3-3
Reator 3-4 0,617 6,479 16,300 48,900 5,118 40,430
0,646 6,783 18,150 54,450 4,091 32,322
Reator 3-5
0,589 6,185 19,260 57,780 4,408 34,823
Reator 3-6
0,575 6,038 19,950 59,850 4,695 37,088
Reator 3-7
0,514 5,397 20,630 61,890 3,414 26,972
Reator 3-8
0,578 6,069 19,420 58,260 6,362 50,263
Reator 4-1
Reator 4-2 0,558 5,859 17,600 52,800 6,335 50,046
0,607 6,374 18,270 54,810 6,370 50,324
Reator 4-3
Reator 4-4 0,578 6,069 17,010 51,030 5,142 40,618
0,664 6,972 16,630 49,890 4,080 32,232
Reator 4-5
Reator 4-6 0,556 5,838 17,830 53,490 4,428 34.980
Reator 4-7 0,575 6,038 18,580 55,740 4,695 37,088
0,566 5,943 22,320 66,960 3,383 26,725
Reator 4-8
Continua
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Continuagio

ART (%) ART(g/L) Células(%) Celulas(g/L) Etanol(°GL) Etanol(g/L)
0,489 5,135 17,250 51,750 6,416 50,687
Reator 5-1
0,509 5,345 17,140 51,420 6,365 50,282
Reator 5-2
0,558 5,859 16,620 49,860 6,400 50,559
Reator 5-3
Reator 5-4 0,588 6,174 16,230 48,690 5,136 40,571
0,627 6,584 13,960 41,880 4,103 32,412
Reator 5-5
0,627 6,584 17,330 51,990 4,385 34,643
Reator 5-6
0,580 6,090 19,080 57,240 4,692 37,066
Reator 5-7
0,566 5,943 31,900 95,700 3,383 26,725
Reator 5-8
0,000 0,000 34,210 102,630 1,604 12,672
Fermento 1-1
0,000 0,000 33,230 99,690 1,591 12,570
Fermento 1-2
0,000 0,000 33,370 100,110 1,600 12,640
Fermento 1-3
0,000 0,000 35,300 105,900 1,284 10,143
Fermento 1-4
0,000 0,000 28,840 86,520 1,026 8,103
Fermento 1-5
0,000 0,000 35,280 105,840 1,096 8,601
Fermento 1-6
0,000 0,000 28,200 84,600 1,173 9,266
Fermento 1-7
0,000 0,000 41,840 125,520 0,846 6,681
Fermento 1-8
21,758 228,459 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-1
Mosto 1-2 21,659 227,420 0,000 0,000 0,000 0,000
21,857 229,499 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-3
Mosto 1-4 17,714 185,997 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-5 14,418 151,389 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-6 15,452 162,246 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-7 16,392 172,116 0,000 0,000 0,000 0,000
11,879 124,730 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-8
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Tabela 16: Analises laboratoriais das amostras coletadas na Usina Alvorada em setembro

de 2002
ART (%) ART(g/L) Células(%) Celulas(g/L) Etanol(°GL) Etanol(g/L)
Reator 1-1 2,235 23,468 20,170 60,510 4,822 38,094
Reator 1-2 2,259 23,720 16,870 50,610 4,807 37,975
Reator 1-3 3,156 33,138 17,260 51,780 4,252 33,591
Reator 1-4 4,385 46,043 17,550 52,650 3,493 27,595
Reator 1-5 5,369 56,375 17,660 52,980 2,885 22,792
Reator 1-6 4,215 44,258 25,050 75,150 3,599 28,432
Reator 1-7 2,315 24,308 27,930 83,790 4,772 37,699
Reator 1-8 1,671 17,546 25,940 77,820 5,170 40,843
Reator 2-1 0,611 6,416 16,840 50,520 5,825 46,018
Reator 2-2 0,629 6,605 16,900 50,700 5,814 45,931
Reator 2-3 0,667 7,004 16,570 49,710 5,790 45,741
Reator 2-4 1,007 10,574 17,770 53,310 5,580 44,082
Reator 2-5 1,366 14,343 17,560 52,680 5,358 42,328
Reator 2-6 1,569 16,475 11,910 35,730 5,233 41,341
Reator 2-7 1,306 13,713 13,470 40,410 5,396 42,628
Reator 2-8 0,873 9,167 16,640 49,920 5,663 44,738
Reator 3-1 0,497 5,219 16,500 49,500 5,895 46,571
Reator 3-2 0,497 5,219 17,060 51,180 5,895 46,571
Reator 3-3 0,497 5,219 15,360 46,080 5,895 46,571
Reator 3-4 0,488 5,124 16,750 50,250 5,901 46,618
Reator 3-5 0,678 7,119 17,010 51,030 5,784 45,694
Reator 3-6 0,720 7,560 15,610 46,830 5,757 45,480
Reator 3-7 0,652 6,846 13,200 39,600 5,800 45,820
Reator 3-8 0,689 7,235 13,860 41,580 5,777 45,638
Reator 4-1 0,516 5,418 15,840 47,520 5,884 46,484
Reator 4-2 0,544 5,712 15,960 47,880 5,866 46,341
Reator 4-3 0,497 5,219 15,720 47,160 5,895 46,571
Reator 4-4 0,469 4,925 16,560 49,680 5,913 46,713
Reator 4-5 0,631 6,626 16,500 49,500 5,813 45,923
Reator 4-6 0,617 6,479 16,620 49,860 5,821 45,986
Reator 4-7 0,652 6,846 15,900 47,700 5,800 45,820
Reator 4-8 0,578 6,069 14,730 44,190 5,845 46,176
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Continuacio
ART (%) ART(g/L) Células(%) Celulas(g/L) Etanol(°GL) Etanol(g/L)

Reator 5-1 0,544 5,712 17,000 51,000 5,866 46,341
Reator 5-2 0,554 5,817 16,000 48,000 5,860 46,294
Reator 5-3 0,535 5,618 16,340 49,020 5,872 46,389
Reator 5-4 0,516 5,418 16,390 49,170 5,884 46,484
Reator 5-5 0,640 6,720 16,200 48,600 5,807 45,875
Reator 5-6 0,626 6,573 17,090 51,270 5,816 45,946
Reator 5-7 0,656 6,888 16,150 48,450 5,797 45,796
Reator 5-8 0,656 6,888 14,610 43,830 5,797 45,796
Fermento 1-1 0,000 0,000 38,630 115,890 1,467 11,585
Mosto 1-1 17,445 183,173 0,000 0,000 0,000 0,000
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Tabela 17: Analises laboratoriais das amostras coletadas na Usina Alvorada em outubro de
2002

ART (%) ART(g/L) Células(%)  Celulas(g/L) Etanol(°GL)  Etanol(g/L)

Reator 1-1 3,300 34,65 25,08 75,24 4,816 38,048124
Reator 1-2 3,103 32,5815 23,01 69,03 3,179 25,110318
Reator 1-3 3,370 35,385 24.49 73,47 3,439 27,169774
Reator 1-4 2,642 27,741 26,04 78,12 4,557 35,998818
Reator 1-5 1,671 17,5455 26,97 80,91 6,084 48,067407
Reator 1-6 3,300 34,65 26,6 79,8 4,816 38,048124
Reator 1-7 3,106 32,613 22,44 67,32 3,177 25,09561

Reator 1-8 3,370 35,385 21,8 65,4 3,439 27,169774
Reator 2-1 0,849 8,9145 23,91 71,73 6,337 50,06451

Reator 2-2 1,072 11,256 23,32 69,96 4,439 35,067592
Reator 2-3 0,950 9,975 21,09 63,27 4,941 39,034178
Reator 2-4 0,800 8,4 17,9 53,7 5,700 45,029492
Reator 2-5 0,836 8,778 20,31 60,93 6,603 52,161116
Reator 2-6 0,849 8,9145 19,04 57,12 6,337 50,06451

Reator 2-7 1,072 11,256 20,69 62,07 4,439 35,067592
Reator 2-8 0,950 9,975 22,11 66,33 4,941 39,034178
Reator 3-1 0,829 8,7045 17,42 52,26 6,350 50,162563
Reator 3-2 0,800 8,4 18,64 55,92 4,608 36,401112
Reator 3-3 0,815 8,5575 21,32 63,96 5,025 39,696035
Reator 3-4 0,747 7,8435 20,06 60,18 5,733 45,289333
Reator 3-5 0,891 9,3555 20,08 60,24 6,569 51,891471
Reator 3-6 0,829 8,7045 20,9 62,7 6,350 50,162563
Reator 3-7 0,800 8,4 21,42 64,26 4,608 36,401112
Reator 3-8 0,815 8,5575 22,86 68,58 5,025 39,696035
Reator 4-1 0,679 7,1295 18,09 54,27 6,443 50,89796

Reator 4-2 0,737 71,7385 17,93 53,79 4,647 36,709978
Reator 4-3 0,722 7,581 19,67 59,01 5,083 40,151981
Reator 4-4 0,747 7,8435 19,29 57,87 5,733 45,289333
Reator 4-5 0,877 9,2085 19,64 58,92 6,577 51,960108
Reator 4-6 0,679 7,1295 20,27 60,81 6,443 50,89796

Reator 4-7 0,737 7,7385 19,25 57,75 4,647 36,709978
Reator 4-8 0,722 7,581 20,49 61,47 5,083 40,151981

Continua
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Continuagio

ART (%p/p) ART(g/L) Células(%) Celulas(g/L) Etanol(°GL) Etanol(g/L)

Reator 5-1 0,562 5,901 18,34 55,02 6,515 51,471569
Reator 5-2 0,621 6,5205 18,9 56,7 4,719 37,278685
Reator 5-3 0,708 7,434 18,48 55,44 5,091 40,220618
Reator 5-4 0,655 6,8775 20,21 60,63 5,790 45,740376
Reator 5-5 0,831 8,7255 19,28 57,84 6,606 52,185629
Reator 5-6 0,562 5,901 22,33 66,99 6,515 51,471569
Reator 5-7 0,621 6,5205 20,29 60,87 4,719 37,278685
Reator 5-8 0,708 7,434 22,13 66,39 5,091 40,220618
Fermento 1-1 0,000 0,000 48,81 146,43 1,629 12,867892
Fermento 1-2 0,000 0,000 34,74 104,22 1,180 9,3196713
Fermento 1-3 0,000 0,000 56,64 169,92 1,273 10,055155
Fermento 1-4 0,000 0,000 42,38 127,14 1,447 11,435094
Fermento 1-5 0,000 0,000 41,76 125,28 1,651 13,046407
Fermento 1-6 0,000 0,000 49,44 148,32 1,629 12,867892
Fermento 1-7 0,000 0,000 41,16 123,48 1,180 9,3196713
Fermento 1-8 0,000 0,000 43,7 131,1 1,273 10,055155
Mosto 1-1 19,298 202,629 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-2 14,351 150,686 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-3 15,321 160,871 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-4 17,261 181,241 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-5 20,127 211,334 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-6 19,298 202,629 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-7 14,351 150,686 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-8 15,321 160,871 0,000 0,000 0,000 0,000
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Tabela 18: Andlises laboratoriais das amostras coletadas na Usina Clealco em julho de

2002
ART(%p/p) ART(g/L) Células(%)  Celulas(g/L) Etanol(°GL)  Etanol(g/L)
Reator 1-1 3,195 33,550 12,453 37,358 4,978 39,277
Reator 1-2 2,957 31,052 13,082 39,245 5,202 41,041
Reator 1-3 2,990 31,394 14,444 43,333 5,337 42,113
Reator 1-4 3,014 31,643 15,849 47,547 5,557 43,842
Reator 1-5 3,541 37,183 17,692 53,077 4,260 33,610
Reator 1-6 3,431 36,028 15,679 47,037 4,405 34,756
Reator 1-7 3,008 31,584 15,879 47,636 4,236 33,419
Reator 1-8 2,952 30,994 15,185 45,556 4,621 36,457
Reator 2-1 0,884 9,279 16,242 48,727 6,393 50,441
Reator 2-2 0,913 9,583 14,568 43,704 6,453 50,916
Reator 2-3 0,942 9,892 14,909 44,727 6,591 52,003
Reator 2-4 0,953 10,001 15,769 47,308 6,818 53,797
Reator 2-5 0,890 9,343 15,723 47,170 5,883 46,416
Reator 2-6 0,900 9,451 16,250 48,750 5,955 46,981
Reator 2-7 0,827 8,678 17,444 52,333 5,571 43,956
Reator 2-8 0,892 9,367 15,723 47,170 5,882 46,405
Reator 3-1 0,542 5,692 14,150 42,449 6,602 52,091
Reator 3-2 0,589 6,186 13,580 40,741 6,651 52,479
Reator 3-3 0,571 5,998 13,827 41,481 6,818 53,795
Reator 3-4 0,601 6,313 14,830 44,490 7,033 55,494
Reator 3-5 0,598 6,281 15,513 46,538 6,061 47,825
Reator 3-6 0,549 5,761 15,067 45,200 6,170 48,678
Reator 3-7 0,488 5,128 16,026 48,077 5,778 45,589
Reator 3-8 0,524 5,498 16,667 50,000 6,107 48,185
Reator 4-1 0,463 4,864 16,500 49,500 6,650 52,472
Reator 4-2 0,500 5,251 17,333 52,000 6,706 52,909
Reator 4-3 0,490 5,141 16,190 48,571 6,868 54,189
Reator 4-4 0,457 4,795 16,818 50,455 7,122 56,192
Reator 4-5 0,446 4,686 16,818 50,455 6,154 48,558
Reator 4-6 0,492 5,167 16,340 49,020 6,204 48,952
Reator 4-7 0,464 4,867 17,233 51,698 5,793 45,709
Reator 4-8 0,500 5,250 16,727 50,182 6,122 48,299
Continua
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Continuagio

ART (%p/p) ART(g/L) Células(%)  Celulas(g/L) Etanol(°GL)  Etanol(g/L)
Fermento 1-1 0,000 0,000 39,444 118,333 1,663 13,118
Fermento 1-2 0,000 0,000 39,070 117,209 1,676 13,227
Fermento 1-3 0,000 0,000 38,986 116,957 1,717 13,547
Fermento 1-4 0,000 0,000 35,745 107,234 1,780 14,048
Fermento 1-5 0,000 0,000 35,641 106,923 1,539 12,140
Fermento 1-6 0,000 0,000 35,294 105,882 1,551 12,238
Fermento 1-7 0,000 0,000 33,333 100,000 1,448 11,427
Fermento 1-8 0,000 0,000 32,716 98,148 1,530 12,075
Mosto 1-1 17,800 186,900 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-2 18,000 189,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-3 18,400 193,200 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-4 19,000 199,500 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-5 16,500 173,250 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-6 16,700 175,350 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-7 15,600 163,800 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-8 16,500 173,250 0,000 0,000 0,000 0,000
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Tabela 19: Andlises laboratoriais das amostras coletadas na Usina Clealco em agosto de

2002
ART(%p/p) ART(g/L) Células(%)  Celulas(g/L) Etanol(°GL)  Etanol(g/L)
Reator 1-1 3,372 35,408 16,782 50,345 6,289 49,619
Reator 1-2 3,241 34,032 17,356 52,069 6,774 53,447
Reator 1-3 2,986 31,349 18,693 56,078 7,868 62,079
Reator 1-4 3,379 35,474 20,267 60,800 6,285 49,589
Reator 1-5 3,157 33,147 17,212 51,636 5,952 46,960
Reator 1-6 3,413 35,834 17,212 51,636 6,733 53,122
Reator 1-7 2,675 28,090 15,402 46,207 6,289 49,623
Reator 1-8 3,002 31,522 17,193 51,579 6,643 52,416
Reator 2-1 0,945 9,923 14,103 42,308 7,775 61,342
Reator 2-2 0,890 9,345 15,385 46,154 8,213 64,803
Reator 2-3 0,843 8,852 13,590 40,769 9,180 72,427
Reator 2-4 0,952 9,996 14,744 44,231 7,770 61,309
Reator 2-5 0,815 8,556 15,256 45,769 7,386 58,272
Reator 2-6 0,721 7,569 16,543 49,630 8,381 66,124
Reator 2-7 0,866 9,093 16,267 48,800 7,397 58,361
Reator 2-8 0,805 8,453 20,408 61,224 7,988 63,027
Reator 3-1 0,570 5,983 13,333 40,000 8,004 63,155
Reator 3-2 0,600 6,301 15,679 47,037 8,391 66,203
Reator 3-3 0,599 6,284 14,267 42,800 9,329 73,608
Reator 3-4 0,572 6,009 11,771 35,313 8,003 63,143
Reator 3-5 0,633 6,641 14,248 42,745 7,497 59,153
Reator 3-6 0,589 6,179 15,333 46,000 8,462 66,763
Reator 3-7 0,658 6,910 15,172 45,517 7,524 59,366
Reator 3-8 0,636 6,675 15,977 47,931 8,092 63,845
Reator 4-1 0,466 4,891 16,000 48,000 8,068 63,657
Reator 4-2 0,501 5,264 15,723 47,170 8,451 66,680
Reator 4-3 0,400 4,201 14,103 42,308 9,451 74,566
Reator 4-4 0,583 6,123 14,545 43,636 7,996 63,090
Reator 4-5 0,442 4,644 14,524 43,571 7,614 60,072
Reator 4-6 0,488 5,127 15,054 45,161 8,523 67,247
Reator 4-7 0,503 5,279 15,394 46,182 7,619 60,116
Reator 4-8 0,562 5,905 24,809 74,426 8,137 64,199
Continua
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Continuagio

ART (%p/p) ART(g/L) Células(%)  Celulas(g/L) Etanol(°GL)  Etanol(g/L)
Fermento 1-1 0,000 0,000 37,163 111,489 2,017 15,914
Fermento 1-2 0,000 0,000 38,113 114,340 2,113 16,670
Fermento 1-3 0,000 0,000 38,986 116,957 2,363 18,642
Fermento 1-4 0,000 0,000 38,519 115,556 1,999 15,773
Fermento 1-5 0,000 0,000 42,893 128,679 1,903 15,018
Fermento 1-6 0,000 0,000 36,552 109,655 2,131 16,812
Fermento 1-7 0,000 0,000 37,160 111,481 1,905 15,029
Fermento 1-8 0,000 0,000 35,977 107,931 2,034 16,050
Mosto 1-1 19,600 205,800 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-2 20,550 215,775 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-3 22,750 238,875 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-4 19,600 205,800 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-5 18,500 194,250 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-6 20,700 217,350 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-7 18,600 195,300 0,000 0,000 0,000 0,000
Mosto 1-8 19,900 208,950 0,000 0,000 0,000 0,000
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Apéndice 5 — Concentracdes de ART, Etanol e Células nos biorreatores e condi¢cdes

operacionais das usinas Alvorada e Clealco no periodo de safra de 2002 durante os ensaios

industriais

Usina Alvorada - Julho de 2002

Tabela 20: Concentra¢des dos componentes ART, etanol e células nos biorreatores e

volume dos biorreatores durante o ensaio de julho de 2002 na usina Alvorada

ART (g/L) | ETANOL (g/L) | CELULAS (g/L) | VOLUME (m’)
BIORREATOR 1 62,031 24,802 78,86 318,6
BIORREATOR 2 16,555 29,679 87,05 289,0
BIORREATOR 3 14,280 38,120 60,53 267,7
BIORREATOR 4 8,726 53,489 64,30 2433
BIORREATOR 5 6,836 77,603 62,00 2129

Dados Operacionais da Usina Alvorada durante o ensaio de julho de 2002

Numero de reatores
Vazao de mosto (m3/h)

Vazao de reciclo (m3/h)

Concentracdo de etanol no reciclo (g/L)

Concentragdo celular no reciclo (g/L)

ART do mosto (g/L)

Velocidade especifica maxima (™"

YP/ S

106

85
19,401
172,03
206,7
0,5
0,374

0,026
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Usina Alvorada — Agosto de 2002

Tabela 21: Concentra¢des dos componentes ART, etanol e células nos biorreatores e

volume dos biorreatores durante o ensaio de agosto de 2002 na usina Alvorada

ART (¢/L) | ETANOL (g/L) | CELULAS (g/L) | VOLUME (m’)
BIORREATOR 1 31,826 38,520 74,66 235
BIORREATOR 2 9,625 48,611 55,88 230
BIORREATOR 3 6,345 50,070 55,66 223
BIORREATOR 4 6,101 50,211 55,29 220
BIORREATOR 5 5,446 50,509 51,01 140

Dados Operacionais da Usina Alvorada durante o ensaio de agosto de 2002

Numero de reatores
Vazdo de mosto (m’/h)

Vazio de reciclo (m’/h)

Concentracdo de etanol no reciclo (g/L)

Concentracdo celular no reciclo (g/L)

ART do mosto (g/L)

Velocidade especifica mdxima (h'l)

YP/S

YX/ S

5

85

85
12,627
100,81
228,459
0,5

0,42

0,026
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Usina Alvorada — Setembro de 2002

Tabela 22: Concentra¢des dos componentes ART, etanol e células nos biorreatores e

volume dos biorreatores durante o ensaio de setembro de 2002 na usina Alvorada

ART (¢/L) | ETANOL (g/L) | CELULAS (g/L) | VOLUME (m’)
BIORREATOR 1 26,775 36,553 54,30 262,1
BIORREATOR 2 6,675 45,897 50,31 2363
BIORREATOR 3 5.219 46,571 48,92 230,2
BIORREATOR 4 5.219 46,571 47,52 2834
BIORREATOR 5 5.219 46,571 49,34 182

Dados Operacionais da Usina Alvorada durante o ensaio de setembro de 2002

Numero de reatores
Vazdo de mosto (m’/h)

Vazio de reciclo (m’/h)

Concentracdo de etanol no reciclo (g/L)

Concentracdo celular no reciclo (g/L)

ART do mosto (g/L)

Velocidade especifica mdxima (h'l)

YP/S

YX/ S

5

85

65
11,585
115,89
183,173
0,5
0,426

0,026
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Usina Alvorada — OQutubro de 2002

Tabela 23: Concentra¢des dos componentes ART, etanol e células nos biorreatores e

volume dos biorreatores durante o ensaio de outubro de 2002 na usina Alvorada

ART (¢/L) | ETANOL (g/L) | CELULAS (g/L) | VOLUME (m’)
BIORREATOR 1 34,206 30,109 72,58 256
BIORREATOR 2 10,049 41,389 68.32 243
BIORREATOR 3 8,554 42,087 57,38 232
BIORREATOR 4 7,483 42,587 55,69 230
BIORREATOR 5 6,619 42,991 55,72 158

Dados Operacionais da Usina Alvorada durante o ensaio de julho de 2002

Numero de reatores
Vazdo de mosto (m’/h)

Vazio de reciclo (m’/h)

Concentracdo de etanol no reciclo (g/L)

Concentracdo celular no reciclo (g/L)

ART do mosto (g/L)

Velocidade especifica mdxima (h'l)

YP/S

YX/ S

5

80

62
10,748
140,19
171,395
0,5
0,401

0,026
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Usina Clealco — Julho de 2002

Tabela 24: Concentragdes dos componentes ART, etanol e células nos biorreatores e

volume dos biorreatores durante o ensaio de julho de 2002 na usina Clealco

ART (¢/L) | ETANOL (g/L) | CELULAS (g/L) | VOLUME (m’)
BIORREATOR 1 31,999 40,810 39,979 5416
BIORREATOR 2 9,585 51,120 45,719 3724
BIORREATOR 3 5,959 52,788 41,557 298.6
BIORREATOR 4 5,085 53,190 50,024 235.9

Dados Operacionais da Usina Alvorada durante o ensaio de julho de 2002

Numero de reatores
Vazdo de mosto (m’/h)

Vazio de reciclo (m’/h)

Concentragdo de etanol no reciclo (g/L)

Concentragdo celular no reciclo (g/L)

ART do mosto (g/L)

Velocidade especifica mdxima (h'l)

YP/S

YX/S

4
70

40
13,297
117,5
189,7
0,5
0,418

0,026
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Usina Clealco — Agosto de 2002

Tabela 25: Concentra¢des dos componentes ART, etanol e células nos biorreatores e

volume dos biorreatores durante o ensaio de agosto de 2002 na usina Clealco

ART (¢/L) | ETANOL (g/L) | CELULAS (g/L) | VOLUME (m’)
BIORREATOR 1 33,596 55,048 52,831 5416
BIORREATOR 2 9,373 66,191 43,077 3724
BIORREATOR 3 6,189 67,655 43,279 298.6
BIORREATOR 4 4,785 68,301 45,826 235.9

Dados Operacionais da Usina Alvorada durante o ensaio de agosto de 2002

Numero de reatores
Vazdo de mosto (m’/h)

Vazio de reciclo (m’/h)

Concentragdo de etanol no reciclo (g/L)

Concentragdo celular no reciclo (g/L)

ART do mosto (g/L)

Velocidade especifica mdxima (h'l)

YP/S

YX/S

110
48
17,075
114,262
220,15
0,5
0,425

0,026
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