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RESUMO

Impulsionado pela criagdo do “Prodlcool” nas décadas de 70 e 80, o Brasil se
tornou nos ultimos anos o maior produtor mundial de etanol por via fermentativa,
desenvolvendo e aprimorando varios processos fermentativos. A utilizacdo de meios
fermentativos com alta concentragéo de substrato € de grande interesse para a industria,
pois diminuem de forma significativa o volume das dornas e o volume de vinhaga quando
comparado com o0s processos atuais. Além disso, devido a grandes quantidades de
etanol no meio, consome menos energia no processo de extracdo. Porém, esta alta
concentracao de etanol inibe o processo fermentativo, surgindo assim, a necessidade do
mesmo ser retirado do meio logo que é produzido. Diante destas consideragdes, o
objetivo deste trabalho foi desenvolver estudos em escala de laborat6rio de um processo
fermentativo continuo acoplado a um evaporador a vacuo do tipo flash. As etapas do
trabalho consistiram da montagem, instrumentagdo do protétipo e elaboragdo de um
sistema supervisorio codificado em LabVIEW 6.1, que permite a aquisicao de dados e
controle do processo através de computadores, mesmo remotamente através da internet.
Os experimentos em fermentacao continua, com o acoplamento do evaporador a vacuo
do tipo flash, utilizaram Saccharomyces cerevisiae e melago de cana—de—agucar como
substrato. O acompanhamento analitico foi realizado através de analises de acgucares
redutores totais, etanol, glicerol, massa seca e células vidveis. Os resultados obtidos
mostraram que o prototipo desenvolvido em bancada de laboratério é robusto
satisfazendo a condigdo de fermentagdo continua extrativa e que a Interface Homem
Maquina desenvolvida foi fundamental para a sua operacionalidade, garantindo o bom
funcionamento do processo. O sistema flash funcionou corretamente, do qual foi obtida
uma solugéo alcodlica no condensado por volta de 50 °GL. A fermentacdo operou com
concentragcées de etanol de 5 °GL, valor este pouco inibitério para a levedura do
processo, mesmo com alimentagcdes concentradas de melaco, contendo até 330 g/l de
acucar. Este resultado vem ao encontro do objetivo inicial que era de operar o sistema
com baixo teor de etanol para garantir altas produtividades, mesmo em condi¢des de alta
concentracdo de agucares na alimentacdo. Embora os parametros operacionais do
processo proposto ndo estejam ainda otimizados, foi possivel verificar a sua viabilidade,
sendo que a produtividade do sistema foi superior ao do processo continuo convencional.
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ABSTRACT

Impelled by the creation of the “Proalcool” project in the 70°s and 80’s, Brazil
has become in the last years, the world biggest ethanol producer via fermentation,
developing and improving many fermentative processes. The use of fermentative medium
with high concentration of substrate is of great interest for the industry, as there is a
significant reduction of fermentor and residue volumes, when compared with the
conventional processes. In addition, due to large amounts of ethanol in the medium, it
consumes less energy in the distillation process. However, the high concentration of
ethanol inhibits the fermentative process, making it necessary to remove it from the
medium as soon as it is produced. In face to those considerations, the objective of this
work was to develop studies in lab scale of a continuous fermentative process coupled to
a vacuum flash evaporator. The phases of this work consisted in assembly and
instrumentation of the prototype and elaboration of a supervisory system coded in
LabVIEW 6.1, which allows the acquisition of data and the control of the process through
computers, even remotely though the Internet. The experiments in continuous
fermentation, with the coupling of the vacuum flash evaporator, used Saccharomyces
cerevisiae and cane molasses as substrate. The analytical follow up was done through
analysis of total reducing sugars, ethanol, glycerol, dry mass and viable cells. The results
obtained show that the prototype developed in lab console is robust, satisfying the
conditions of continuous extractive fermentation and the interface Man — Machine that was
developed was fundamental for its operation, certifying a good result for the process. The
flash system has worked correctly, producing an alcoholic solution at the condenser with
50 °GL. The fermentation operated with concentrations of ethanol at 5 °GL, which is a
weakly inhibitory value for the yeast of the process, even when fed with concentrated cane
molasses, containing up to 330 g/l of sugar. The result meets the initial goal, which was to
operate the system with low level of ethanol and to guarantee high productivity, even in
high concentrations of sugar in the feeding. Although the operational parameters of the
proposed process are not yet optimized, it was possible to verify its feasibility, for the
system productivity was superior to that of the conventional continuous process.

XiX



XX



INTRODUCAO GERAL

Segundo Santos et al. (2000), como conseqiéncia as crises do petroleo, a
necessidade estratégica de reduzir a dependéncia do pais da importacao de petréleo
resultou na "oficializacdo" do etanol como combustivel em veiculos leves e, em 1975, foi
criado o Programa Nacional do Alcool — PROALCOOL. Desde a implementagdo deste
programa, a producao de alcool no Brasil foi marcada por uma trajetéria pontuada por
altos e baixos, apresentando seu auge nos anos 80, e posterior declinio, com o perigo de
desabastecimento.

Atualmente, conforme Carnicelli (2004), € possivel dizer que a producao
interna de alcool é capaz de abastecer o setor. O Brasil hoje € o maior produtor e
consumidor de etanol combustivel do mundo, com uma producao anual de 12,5 bilhdes
de litros. O aumento da produtividade fez com que a extragdo ultrapassasse a média
verificada nos anos anteriores. Na safra 2003/2004, a producéo de alcool no Estado de
Sao Paulo atingiu 8,8 bilhdes de litros, um volume 14,5 % superior aos 7,7 bilhdes de
litros produzidos na safra anterior. Segundo dados da Unido da Agroindustria Canavieira
(Unica), até o final de 2003, o uso do alcool combustivel no Brasil propiciou uma
economia de US$ 55 bilhdes acumulados em 27 anos.

Andrietta (1994) cita que o Brasil foi o pais que mais investiu no setor nas
ultimas décadas tornando-se o maior produtor mundial de etanol por via fermentativa,
embora grande parte das destilarias apresente problemas de projeto e de operacgéo.

Segundo Luong (1985), o etanol que se acumula no meio fermentativo inibe a
atividade metabdlica do microrganismo. A utilizagdo de técnicas de extragdo do etanol do
meio fermentativo assim que ele é produzido, melhora o desempenho do processo. Nos
ultimos anos varios esquemas combinando fermentacdo com sistema de separacao
foram propostos: Ramalingham & Finn (1977) e Cysewski & Wilke (1978) utilizaram
fermentagdo sob vacuo, Christen et al. (1990) estudaram o método de pervaporagéo,
Daugulis et al. (1994) acoplaram um sistema de extragéo liquido — liquido ao fermentador,
Ishida & Shimizu (1996) usaram um sistema de destilagdo flash a pressao atmosférica ao



processo fermentativo e Maiorella et al. (1984a) acoplaram a fermentacdo um sistema de
destilacao flash a vacuo.

Dentro da realidade brasileira, o sistema que acopla o fermentador a um
evaporador flash apresenta a maior quantidade de aspectos positivos. Além de este
sistema ser o que mais se ajusta as unidades brasileiras, pode-se operar o flash a uma
temperatura que elimine a necessidade de trocadores de calor no estagio fermentativo, o
que reduz drasticamente os custos fixos e de manutengédo. A remogao parcial do etanol
produzido até niveis de 40 g/L no meio fermentativo, reduz significativamente o poder
inibitério exercido na atividade metabdlica do microrganismo, por outro lado, garante a
acao anti-séptica do meio. O uso do evaporador flash possibilita usar altas concentragdes
de agucares no meio de alimentagdao do reator, 0 que tem como consequiéncia maior
producédo de etanol, reduzindo o custo da destilacdo e menor producdo de vinhaca. O
evaporador flash equivale a um estagio de uma coluna de destilagéo. O sistema opera em
pressdoes reduzidas (vacuo) faciltando a separagdo da mistura etanol-agua, em
temperaturas baixas.

Dentro deste contexto, o presente trabalho teve como objetivo principal o
desenvolvimento experimental de um sistema fermentativo em nivel de bancada,
composto de um biorreator continuo acoplado a um tanque flash com a finalidade de
retirar o etanol produzido e avaliar seu desempenho frente ao processo continuo

tradicional.

As etapas do projeto foram desenvolvidas no Laboratério de Engenharia de
Bioprocessos (LEB) da Faculdade de Engenharia de Alimentos da Unicamp, o qual
possui uma ampla experiéncia no desenvolvimento de novos processos fermentativos,
dentre os quais pode-se citar: Andrietta (1994), Carvalho (1996), Alves (1996), Costa et
al. (1998) e Atala (2000). O trabalho experimental desenvolvido neste projeto teve como
objetivo interligar as varias pesquisas ja realizadas e teve como base principal os
trabalhos de simulacdo de Silva (1997), Carvalho (1996) e Costa et al. (1998). No
trabalho de Silva (1997), foram desenvolvidos a modelagem simulagéo e o controle de um
processo de fermentagdo alcodlica continua extrativa, utilizando tanque flash a vacuo e
os dados experimentais de Andrietta (1994). Costa et al. (2001) determinaram estruturas



de controle em um processo de fermentacdo alcodlica acoplado a um tanque flash a
vacuo, utilizando o modelo matematico, baseado em equagdes cinéticas, do processo
fermentativo com alta densidade celular encontrado por Atala et al. (2001) através de
experimentos em batelada alimentada estendida.

Para facilitar a compreensdo e a racionalizagdo da forma de apresentagao,
este trabalho consta de uma reviséao bibliografica geral do assunto e as suas etapas em
forma de capitulos. Assim sendo, os capitulos deste trabalho apresentam-se assim
divididos:

e Capitulo 1: Montagem e instrumentagao do sistema fermentativo

Este capitulo aborda toda a etapa de montagem do sistema fermentativo,
detalhando os equipamentos, sensores e atuadores instalados no protétipo experimental

em escala de bancada, nos quais foram realizados os ensaios experimentais.

Apesar dos extensivos trabalhos de simulagdo envolvendo extracao de alcool
utilizando tanque flash em processos fermentativos, a sua execugao experimental é fato
inédito dentre os estudos realizados. Assim sendo, através dos ensaios preliminares
realizados no protétipo e dos problemas encontrados, muitas adaptacdes foram
realizadas no projeto original proposto, para tornar possivel, viavel e executavel o
processo de extracao continua do alcool. Assim sendo, este capitulo também aborda com
detalhes estas adaptacdes realizadas, bem como o motivo pelo qual as mesmas foram
aplicadas e apresenta o prot6tipo final do processo fermentativo utilizado nos ensaios.

e Capitulo 2: Elaboragcdo das rotinas de comunicagdo, dos softwares

supervisérios e implementacao de controladores no processo.

Apés a parte de montagem e instrumentacao fisica, foram realizadas as
rotinas de comunicagdo entre os equipamentos, sensores e atuadores. A mesma foi
realizada através do software LabVIEW que permitiu, além da aquisicdo dos dados on-
line a construgdo de softwares supervisorios e de controle do processo, que podem ser

aplicados em qualquer outro processo fermentativo. Estes softwares foram construidos
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de forma grafica, possuindo interface amigavel com o operador, com telas ilustrativas do
processo. Além disso, a robustez do software permitiu, com a permissdo de acesso, 0
acompanhamento da fermentacao via internet de qualquer outro computador e o envio de
mensagens tipo “torpedo” (SMS) sobre o status do processo a um numero de telefone
mével cadastrado. As patentes destes softwares estdo em processo de registro.

e (Capitulo 3: Ensaio experimental

Neste capitulo sdo apresentados os procedimentos realizados para a
execucao do processo fermentativo extrativo bem como a discussao dos resultados
obtidos. Para a realizacdo dos ensaios experimentais foram utilizadas as configuragdes
propostas no CAPITULO | (Montagem e Instrumentagéo do Sistema Fermentativo) sendo
a Interface Homem Maquina (IHM) desenvolvida para a supervisdo e o controle do
processo conforme descrito no CAPITULO II. (Elaboragdo das Rotinas de Comunicagao,
dos Softwares Supervisérios e Implementacao de Controladores no ).



OBJETIVOS

Dentro deste contexto, o presente trabalho teve como objetivo principal o
desenvolvimento experimental de um sistema fermentativo em nivel de bancada,
composto de um biorreator continuo acoplado a um tanque flash com a finalidade de
retirar o etanol produzido e avaliar seu desempenho frente ao processo continuo
tradicional. Para isso as seguintes etapas foram cumpridas:

e Dimensionamento e montagem do evaporador flash a vacuo.

e Montagem do sistema composto pelo fermentador, sistema de filtracdo e o
tanque flash.

e Instrumentagdo do protétipo, bem como a programagdo do sistema
supervisério no qual foram monitorados, registrados e controlados os dados
do processo em tempo real.

e Realizagdo de analises preliminares para determinagdo das melhores faixas
de operacédo do estudo em questao.

e Obtencado dos dados experimentais em sistema continuo de fermentagao
alcoolica acoplada ao tanque flash, com reciclo de células e com extragao
parcial de etanol.
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1. A IMPORTANCIA DO ETANOL NOS AGRONEGOCIOS BRASILEIROS

1.1. O Proalcool

A produgao de etanol no pais comegou a ter grande destaque na década de
70, mais exatamente apds a primeira grande crise do petrdleo em 1973, quando o preco
do barril de petréleo foi elevado abruptamente. Neste contexto, em 1975 foi criado o
PROALCOOL, um programa federal, administrado pelo Ministério da Industria e Comércio
através da CENAL — Comissdo Executiva Nacional do Alcool, que tinha por objetivo o
aumento da producdo de safras agroenergéticas e a capacidade industrial de
transformagéao, visando a obtengéo de alcool para substituir o petréleo e seus derivados,
em especial a gasolina (Santos et al. 2000). A primeira meta do programa era chegar a
uma produgédo de 3 bilhdes de litros de alcool em 1980. Na safra de 1974 e 1975,
anteriormente a definicdo do programa, a producao tinha sido de 625 milhdes de litros.
Para atrair o empresariado envolvido na producao e processamento da cana, o governo
utilizou-se de politicas especificas como o crédito subsidiado concedido aos projetos
aprovados pelos érgaos executivos do programa.

Em 1979, apbés o segundo choque do petréleo, o Brasil, de forma mais
ousada, lancou a Segunda Fase do Prodlcool, possuindo uma meta de producao de
7,7 bilhdes de litros em cinco anos. A intencdo do Estado, ao implementar o Proalcool,
era de aumentar a producdo de alimentos e exportaveis do setor rural, buscando a
estabilidade interna e também equilibrio nas contas externas. Também tencionava
transferir para a agricultura a responsabilidade de tentar superar a crise do petroleo que
afetara profundamente o Brasil, ja que este era grande importador do produto.

Neiva (1987) cita que o governo avaliou como positivo 0 balango da primeira
década do Proalcool. Na safra de 1985 foram produzidos 11 bilhdes de litros de alcool. O
sistema sucro-alcooleiro gerou 800 mil empregos diretos e 250 mil indiretos. Os carros

movidos a alcool e a mistura de alcool a gasolina reduziram os niveis de poluicao



ambiental nas grandes cidades. Do ponto de vista estratégico, o alcool carburante foi
considerado uma fonte de energia alternativa sob controle do governo brasileiro.

A partir de 1986, os pregcos do petroleo se estabilizaram, com tendéncia de
queda. A Petrobras, em alguns casos, chegou a pagar mais caro pelo litro de alcool do
que o prego cobrado nos postos de abastecimento. Os pregos do diesel e da gasolina
foram artificialmente elevados para cobrir parte do déficit, levando o Proélcool a um
processo de estagnagdo. A producao de alcool se estabilizou em 12 bilhdes de litros por
safra, mas a fabricacdo de carros a alcool continuou, atingindo, ao fim da década de 80,
cerca de 95 % dos veiculos comercializados. Em 1994, quando entrou em vigor a lei de
protecdo ambiental que obrigou a mistura de 22 % de éalcool a gasolina, o déficit chegou a
um bilhdo de litros. Em fins de 1995, o governo federal reviu o Prodlcool e decidiu voltar a
incrementa-lo, porém se deparou com dois obstaculos: das montadoras que, diante da
crise de abastecimento, reduziram drasticamente a fabricagdo do carro a alcool e dos
usineiros que, por sua vez, com uma divida de 5 bilhées de doblares, preferiram produzir
acucar, cuja cotagao internacional estava em alta, em vez de vender &lcool a prego baixo
para a Petrobras. No inicio dos anos 90 a escassez de alcool carburante fez com que o
Brasil importasse alcool para abastecer a frota de mais de 4 milhdes de veiculos.

Segundo Encarnagéao Junior (2002), o grande erro deste programa foi ele nao
ter sido auto-suficiente, isto é, ndo atingiu sua viabilidade econémica. O custo da
produgédo do &lcool foi sempre maior do que o0 seu prego de venda. Afirma ainda que
como o alcool € um produto de uma cultura sazonal e localizada, o programa do alcool
nunca poderia ter tido a amplitude nacional que teve, considerando principalmente o
tamanho continental do Pais. Como se sabe, 70 % do &lcool produzido no Brasil vem do
estado de Sao Paulo. O restante, do Nordeste (20 %) e de outros estados.

1.2. A Influéncia do Proalcool na tecnologia de producao do etanol

Apesar dos problemas e do declinio do programa Proalcool no final da década
de 80, o incentivo de sua produgéo durante o auge do programa geraram muitos estudos
e avancos na area da producao do etanol, tanto no sentido de aumentar a quantidade
como a qualidade do &lcool produzido no pais. Segundo Encarnacao Junior (2002), o
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custo de producao do etanol tem diminuido sistematicamente, fato marcante no mercado

de energia, no qual quase todos 0s custos sdo crescentes.

No levantamento apresentado por Ferreira (2002), até 1985, a producao de
alcool cresceu consideravelmente, impulsionada pelo ProAlcool, enquanto que a de
acucar estacionou. A queda do prego do petrdleo, em meados da década de 80, levou a
estagnacao da producdo de alcool combustivel, somente rompida a partir dos primeiros
anos da década de noventa, quando também cresceu a produgdo de agucar, efeitos
aparentemente relacionados com a fase ascendente do Plano Real.

A evolugdo da produtividade na agroindustria da cana de acucar também se
apresentou positiva no mesmo periodo. Entre os anos de 1975 e 2000, a producao de
cana por hectare cresceu de 35 para 65 ton/ha, enquanto que a de acucar aumentou de
aproximadamente 0,075 para 0,13 ton/ton cana e o teor de ART subiu de 0,08 para
0,14 t.ART/t cana. Os ganhos de produtividade refletiram-se também nos custo de
producéo do etanol que apresentou expressiva diminui¢ao.

Este contexto econémico em torno da produgdo de etanol também
impulsionou o surgimento de varias investigacdes cientificas com o intuito de aprofundar
o conhecimento da producdo de etanol por via fermentativa, estudando as tecnologias
existentes e propondo o desenvolvimento de outras novas para o0 aumento da
produtividade das industrias sucro-alcooleiras. Dentre estes trabalhos, pode-se citar os
estudos de Andrietta (1994), Alves (1996), Carvalho (1996), Alves (1996), Costa et al.
(1998), Atala (2000), dentre outros.

Segundo Ferreira (2002), ha ainda possibilidade para o aumento da
produtividade da lavoura e conseqiente abaixamento do custo de producédo para a
industria. Porém para isto seria preciso a definicdo de uma politica energética clara e
permanente, que levasse em consideracao os efeitos do uso do alcool sobre: a geracao
de empregos, o balanco de comércio exterior, o desenvolvimento tecnoldgico, o

abatimento do carbono atmosférico e a possibilidade da co-geragao.
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1.3. Perspectivas para o Etanol

Conforme citado anteriormente o Brasil produz 12,5 bilhdes de litros de etanol
combustivel e € o maior produtor e consumidor deste produto no mundo. Além disso, até
o final de 2003, o uso do alcool combustivel no Brasil propiciou uma economia de
US$ 55 bilhdes acumulados em 27 anos. Reportagens recentes como: Agéncia-Udop
(2004), Carvalho (2004), Cunha (2004) e Agéncia-Brasil (2004) mostram o interesse do
governo atual em incentivar o aumento de sua produgao, sua exportagdo, bem como

incentivos fiscais para estocagem do mesmao.

Além do retorno da utilizacdo do etanol em carros bi-combustiveis outros
campos apontam présperas aplicagdes do etanol, como na area de produgédo de energias
renovaveis. Segundo Peres (2004), Campos (2003) e Jannuzi (2003) o interesse pela
geracao de energia a partir de fontes renovaveis, principalmente alternativas (energia

solar, edlica e biomassa) vem crescendo continuamente no pais.

Dentro deste contexto também, destaca-se a utilizacdo do etanol no ciclo de
produgdo de bio-combustivel (biodiesel), em sistemas de geragdo de energia elétrica
através de células a combustivel operando com hidrogénio e mais recentemente na
produgéo de produtos petroquimicos ocasionado pelo elevado valor do barril de petrdleo

no mercado internacional.

1.3.1. ETANOL NO BI-COMBUSTIVEL

Conforme Carnicelli (2004), o aumento de consumo de alcool combustivel
ganhou forca com o langcamento, em marco de 2003, do primeiro veiculo bi-combustivel,
movido a alcool e gasolina (puros ou misturados em qualquer proporc¢ao). Em fevereiro
de 2003, 3.770 carros novos movidos a alcool foram comercializados e em fevereiro de
2004, com a soma das vendas do bi-combustiveis, esse numero passou para 18.431, um
aumento de 388 %. A participagcdo de veiculos desse segmento nas vendas gerais
passou de 3,4 % em fevereiro de 2003 para cerca de 19 % em setembro de 2004.
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1.3.2. ETANOL NA PRODUGAO DE BIOMASSA

Jannuzi (2003) cita que a utilizacdo de biomassa para a geracao de energia é
bastante interessante para o pais, especialmente na direcdo de usos com maior contetdo
tecnolégico como geracado de eletricidade, producdo de vapor e combustiveis para
transporte. O etanol da cana de agucar se destaca nesta area, ja que a industria da cana
mantém o maior sistema de energia comercial de biomassa no mundo através da

producgéo de etanol e do uso quase total de bagaco para a geracao de eletricidade.

1.3.3. ETANOL NO BIODIESEL

Segundo Campos (2003), o biodiesel surge como uma fonte alternativa de
diminuicdo da dependéncia dos derivados de petréleo e como um novo mercado para as
oleaginosas, com perspectivas de reducdo da emissdao de poluentes. Cesar (2003)
explica que o biodiesel é obtido por meio da reagdo quimica de O6leos vegetais com
etanol. Assim, o alcool extraido da cana-de-agucar tem tudo para ser incorporado a matriz
energética brasileira: além de possuir caracteristicas de ser totalmente renovavel, menos

poluente que o diesel do petrdleo, o pais ja possui industrias de producao de etanol.

Neste contexto foi criado o Programa Brasileiro de Bio-combustiveis
(PROBIODIESEL), coordenado pelo Ministério da Ciéncia e Tecnologia/ Secretaria de
Politica Tecnoldgica Industrial que compreende em acdes de viabilizacdo das tecnologias
de adi¢do do etanol e de bleos vegetais ao 6leo diesel derivado do petrdleo. O projeto
estima que dentro de um prazo aproximado de trés anos o pais ja esteja utilizando um
blend chamado B5, composto por 5 % de biodiesel e 95 % de diesel comum, para
abastecer picapes, 6nibus, caminhdes e demais veiculos hoje movidos apenas pelo 6leo
convencional. No futuro, a idéia é que o B5 dé lugar ao B20, blend cuja formulagdo conta
com a presenca de 20 % de biodiesel.

Lima (2004) cita que a Agéncia Internacional de Energia (IEA) afirmou que o
alcool brasileiro pode fazer do Pais o maior fornecedor de bio-combustivel no mundo nos

préximos dez anos por ser 0 pais com maior potencial de oferecer o produto a um custo
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mais baixo. A perspectiva da IEA é de que até 2020 pelo menos 10 % da gasolina
consumida no mundo e 3 % do diesel sejam substituidos por alcool. A maior parte deste
volume, entre 60 % a 70 %, devem vir da cana-de-agucar. A perspectiva é de que o Brasil
exporte em dez anos até dez bilhdes de litros de alcool, frente a um bilhdo exportado em
2003 e 1,5 bilhdo previstos para 2004. A IEA destaca como principais mercados
consumidores 0 europeu e o0 japonés, além do mercado chinés, que possuem programas
para incentivar a substituicdo de gasolina e diesel como forma de melhorar as condi¢oes

ambientais.

1.3.4. ETANOL PARA PRODUGAO DE HIDROGENIO

Outra aplicacdo promissora para o etanol estd em sistemas de geracédo de
energia elétrica com sua utilizagdo como fonte de hidrogénio para células combustivel.
Segundo Oliveira (2003) as células a combustivel funcionam como uma bateria ou uma
pilha, transformando energia quimica em energia elétrica, quebrando as moléculas de
hidrogénio que reagem com o oxigénio do ar. Na forma estacionaria sédo parecidas e
fazem as fungbes de um gerador, mas em tamanho reduzido. A diferenga mais

importante € que fazem isso de forma silenciosa e ndo emitem poluentes.

Segundo Silva (2002), o processo de producao de hidrogénio que envolve a
reforma do etanol consiste em fazé-lo reagir com agua na forma de vapor, conforme
mostra a equacao (1). Para que a reacdo ocorra sao necessarios, além de catalisadores,
alta temperatura. O hidrogénio produzido deve ser purificado pela remog¢do do CO,
através da passagem do gas por colunas que contém materiais que reterdo os gases
indesejaveis, liberando o H, com adequada pureza para ser utilizado nas células

combustiveis.

C,H.OH + 3H,0 < 6H, + 2CO, (1)
A obtencdo do hidrogénio do etanol € uma opgao ja investigada no pais.

Segundo a reportagem da Agéncia-Brasil (2003), pesquisadores brasileiros ja concluiram

o desenvolvimento de uma célula a combustivel que utiliza o alcool da cana-de-agucar
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para obter o hidrogénio necessario para a producao de energia elétrica. Com tecnologia
totalmente nacional, o equipamento deve ser comercializado a partir de 2005 e coloca o
pais no rol daqueles que conseguem produzir energia por meio da quebra de moléculas
de hidrogénio.

2. PRODUGAO DE ETANOL VIA FERMENTAGAO ALCOOLICA

A producdo de etanol por via fermentativa € o processo mais utilizado e
aplicado pelas industrias produtoras desta matéria prima. No Brasil, a cana de agucar se
destaca, pela sua disponibilidade e custo, como principal meio utilizado na fermentacao,
pois se trata de uma rica fonte de carbono com elevada concentracdo de agucares de
sacarose, seguido pela glicose e frutose.

Em outros paises, como EUA e o continente Europeu o alcool é produzido a
partir do milho ou beterraba, porém este processo torna sua produgdo economicamente
inviavel para utilizagdo como combustivel, por apresentar um custo elevado frente as
condigdes brasileiras. A Saccharomyces cerevisiae é o principal microorganismo utilizado

nestes processos devido a sua maior produtividade, adequacao ao meio e robustez.

2.1. Inibigao pelo etanol

Alves (1996) em seu estudo comenta que o etanol foi o primeiro fator a ser
reconhecido como inibidor da fermentagdo alcodlica e que as leveduras dos géneros
Saccharomyces e Schizosaccharomyces sao consideradas as de melhor resisténcia ao
efeito tdxico do etanol. Os fatores que influenciam na sensibilidade do microrganismo ao
etanol sdo a temperatura, a aeracdo e a composicdo do meio, agindo direta ou
indiretamente sobre as propriedades da membrana plasmatica provocando modificagdes

na membrana lipidica e nos sistemas de transporte de soluto e acao de algumas enzimas.
Luong (1985) observou que o etanol apresentava um efeito significativo sobre

a velocidade de crescimento celular em concentragdes acima de 15 g/L e que a maxima
concentracao de etanol a partir da qual as células cessam o crescimento (Pm) era de
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aproximadamente 100 g/L. Verificou também que a capacidade de produgédo de etanol
por Saccharomyces cerevisiae era completamente inibida a uma concentragédo de etanol
de 105 g/L. Daugulis & Swaine (1987) apresentaram em seu estudo, uma faixa de valores
relatados na literatura para Pm que varia de 87,5 a 140 g/L de etanol, para sistemas
utilizando diversas linhagens de levedura. Entretanto a analise desses valores deve ser
cuidadosa, uma vez que eles dependem do tipo de microrganismo, do seu estado
fisiologico, do meio de cultura e da temperatura.

2.2. Processos Continuos

Segundo Carvalho (1996) com o esgotamento tecnol6gico do processo
batelada alimentada, Melle—Boinot, a fermentagéo alcodlica continua se firmou como uma
alternativa industrial viavel. Siqueira (1997) explica que os sistemas continuos sao
caracterizados por possuir uma linha de retirada do vinho e outra de alimentagdo do
substrato no tanque de fermentacao. A fermentacao continua pode ainda ser concebida
com ou sem recirculacdo de células. A separagdo de biomassa no mosto pode ser
realizada por varios métodos, como por exemplo, a centrifugacao, a filtracéo, a separacao

por membranas, etc.

Andrietta (1994) cita as vantagens dos processos fermentativos continuos

como sendo:

e maior produtividade;
e maior uniformidade do produto;

e maior adaptabilidade ao controle automatico.

Siqueira (1997) comenta alguns pontos negativos da fermentagao continua:

¢ dificuldade de manutencao de um meio estéril por muito tempo;

e ocorréncia de mutantes ndo interessantes ao processo de fermentacao
especialmente quando estes sdo conduzidos por longos periodos de
tempo.

Segundo Andrietta et al. (1994), o processo de fermentacdo continua
comecou a ser utilizado industrialmente no Brasil no final da década de 70, mas somente
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na metade da década de 80 é que realmente se consolidou como uma alternativa a

produgéo de etanol.

Alves (1996) afirma que o processo continuo possui maior produtividade que
0 processo descontinuo, devido a auséncia de paradas para carga, descarga e limpeza
dos tanques de fermentacéo e também pelas células estarem mais adaptadas ao meio.

2.3. Estratégias de remog¢ao continua de etanol

Segundo Luong (1985), o etanol que se acumula no meio fermentativo inibe a
atividade metabdlica do microrganismo. A utilizacdo de técnicas de extracdo do etanol do
meio fermentativo assim que ele é produzido, melhora o desempenho do processo. Nos
ultimos anos varios esquemas combinando fermentacdo com sistema de separacao
foram propostos: Ramalingham & Finn (1977) e Cysewski & Wilke (1978) utilizaram
fermentagdo sob vacuo, Christen et al. (1990) estudaram o método de pervaporacao,
Daugulis et al. (1994) acoplaram um sistema de extragéo liquido — liquido ao fermentador,
Ishida & Shimizu (1996) usaram um sistema de destilagédo flash a pressao atmosférica ao
processo fermentativo e Maiorella et al. (1984a) acoplaram a fermenta¢cdo um sistema de
destilacao flash a vacuo.

Silva (1997) comenta que dentro da realidade brasileira, o sistema que acopla
o fermentador a um evaporador flash apresenta a maior quantidade de aspectos
positivos. Além de este sistema ser 0 que mais se ajusta as unidades brasileiras, pode-se
operar o flash a uma temperatura que elimine a necessidade de trocadores de calor no
estagio fermentativo, o que reduz drasticamente os custos fixos e de manutencao. A
remocao parcial do etanol produzido até niveis de 40 g/L no meio fermentativo, reduz
significativamente o poder inibitério exercido na atividade metabdlica do microrganismo,
por outro lado, garante a agdo anti-séptica do meio. O uso do evaporador flash possibilita
usar altas concentracdes de aglcares no meio de alimentacéo do reator, o que tem como
conseqliéncia maior producdo de etanol, reduzindo o custo da destilagdo e menor
producao de vinhaca.
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O evaporador flash equivale a um estagio de uma coluna de destilagdo. O
sistema opera em pressodes reduzidas (vacuo) facilitando a separagdo da mistura etanol-

agua, em temperaturas baixas.

Em um processo usando altas concentracdes de acucares, a eliminacdo do
produto inibidor € essencial para conseguir alta produtividade. Maiorella et al. (1984b)
analisaram alternativas econémicas no processo de produgcdo de etanol por via
fermentativa comparando onze esquemas, considerando como ponto principal o custo
total para a producado por litro de etanol e a produtividade. A Tabela 1 apresenta os
valores dos 11 processos estudados com relagdao ao custo e a produtividade, levando

como referéncia o processo batelada.

Tabela 1: Valores finais de custo e produtividade no processo de producéo de etanol

Processos Custos Finais  Produtividade
Batelada 1 1
CSTR 0,967 1,195
CSTR com reciclo 0,925 3,602
CSTR com reciclo parcial 0,938 3,042
CSTR com 2 reatores em série 0,961 1,140°
Colunas de pratos perfurados 0,987 0,763
Reator Tubular 0,926 4,466
Torre 0,918 7,364
Membrana Seletiva 0,891 8,339
Extracéo Liquido - Liquido 0,828 5,822
Flash a vacuo 0,838 10,423

2yvalor médio entre os dois reatores

2.4. Processo Biostil x Processo Extrativo a Flash

Entre os novos processos desenvolvidos, destaca-se o processo BIOSTIL
desenvolvido na década de 80, pela similaridade com o processo proposto neste projeto.
Através do trabalho de Garlick (1983) verifica-se que os principais objetivos do processo
BIOSTIL eram a operacdao com mostos concentrados e reducao da vinhaca. No entanto,
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este processo apresentou problemas sérios que o inviabilizaram comercialmente. Um
deles foi a caracteristica do mosto que era altamente toxico devido ao reciclo de vinhaca
para diluir o melago concentrado. Adicionalmente, o mosto apresentava alta osmolaridade
devido a presenca de solidos soluveis ndo fermentesciveis em concentragoes
relativamente altas. Estes dois fatores resultaram em um processo com baixa

produtividade.

Comparativamente ao processo BIOSTIL, o processo proposto neste projeto
trabalha com baixo teor alcodlico, pois este é extraido continuamente durante a
fermentagéo, ao contrario do processo BIOSTIL que fazia a destilagdo apds o término da
fermentagédo implicando em maior inibicdo pelo etanol. Ambos processos usam mostos
concentrados, porém neste projeto ndo ha reciclo de vinhaga fato que reduz a toxidade e

pressao osmotica e conseqlientemente aumenta a produtividade.

O microrganismo usado neste projeto ja foi testado em mostos contendo uma
concentracao inicial de agucares redutores totais de aproximadamente 40 °BRIX. Nesta
concentracdo 0 microrganismo estava presente a uma elevada pressdo osmotica
ocasionada pela presenca dos agucares e, mesmo assim, apresentou atividade
metabdlica. Esta elevada pressao osmotica ndo sera obtida no trabalho proposto, pois a
concentracao de substrato no reator devera permanecer entre 2 a 10 °“BRIX embora a
concentracdo de substrato na alimentacéo seja concentrada.

3. CONTROLE DE PROCESSOS

Devido as necessidades de implementacdo de alguns controladores
convencionais em algumas partes do processo fermentativo desenvolvido neste trabalho,
sdo apresentados neste item um breve levantamento bibliografico sobre os mesmos bem
como sobre a metodologia de sintonia utilizada para a configuragdo. Basicamente utilizou-
se no sistema os controladores convencionais tipo liga-desliga e controladores do tipo
PID, sintonizado pela metodologia de Astrom & Hagglund (1984).
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O comportamento dos diversos controladores convencionais pode variar,
dependendo das agdes implementadas em cada um deles. Segundo Ogata (1985), as
caracteristicas basicas das acoes dos tipos de controladores, para um sistema com um
sinal de saida y(t) e um sinal de erro atuante de e(t), estdo assim relacionadas:

3.1. Controle de duas posicoes

Conhecido como liga-desliga (on-off) este tipo de controle caracteriza-se pelo
elemento atuante possuir apenas duas posicoes fixas que sdao, em muitos casos, a
posicao de ligado e desligado do sistema. Este tipo de controle é simples e econémico, e
por esta razdo muito aplicado em processos industriais. A resposta a este controle é
oscilatéria e a amplitude de oscilagcdo de saida pode ser reduzida diminuindo-se o
intervalo diferencial entre as acdes de ligar e desligar. Porém uma diminuicdo excessiva
deste diferencial aumenta a freqléncia das operagbes da chave podendo gerar
diminuicdo da vida util do componente. Sendo e(t) a funcao erro da variavel controlada,
representada pela diferenca entre o valor lido e de set-point, o sinal y(t) assume valores

constantes, minimo e maximo (M; e M,).

y(t) =M, para e(t) >0 (2)
y(t)=M, para e(t) <0 (3)

3.2. Controladores PID

Os controladores PID sao mais avangados, atuando no sistema em fungéo da
magnitude e do comportamento do erro apresentado pelo processo.

No controlador tipo proporcional (P) o controle é feito através de uma agao
proporcional ao erro caracterizado pela diferenca entre o set-point e o nivel atual da
variavel. A resposta produzida apresenta um desvio maximo elevado, um periodo de
oscilacdo moderado e, o que é mais importante, um desvio residual maximo (off-set).
Além disso, a oscilagdo do sistema s6 cessa apos um periodo de tempo significativo. O
controle proporcional integral (Pl) contempla acdes do tipo proporcional e do tipo integral.
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A acdo integral (I) é proporcional a integral do erro. Como vantagem deste tipo de
controle, o processo ndao apresenta desvio residual. No entanto, esta eliminagdo do
desvio residual é obtida as custas de um sobre sinal (overshoot), um periodo de oscilacao
maior e um periodo de tempo mais longo para cessar a oscilagdo, em comparagao com o
controle proporcional. No controlador proporcional-derivativo (PD), a acao derivativa (D) é
proporcional a taxa de variagdo do erro. Geralmente este controle leva o sistema ao
regime permanente num tempo mais curto, com a menor oscilagdo e com o menor desvio
minimo. No entanto ele apresenta um desvio residual significativo, embora menor do que

no caso do controle proporcional.

O controle PID é essencialmente um compromisso entre as vantagens do Pl e
PD. O controle Pl melhora a estabilidade relativa e o erro estacionério, enquanto que a
acao derivativa serve para reduzir o desvio maximo e para eliminar parte da oscilagcao

eventualmente provocada pelo controle PI.

Na 4rea de modelagem simulagéo e controle de processo € usual a utilizagao
de funcdes laplacianas para a descricdo do processo. O método de Transformada de
Laplace proporciona uma maneira eficiente de resolver equagbes diferenciais lineares
com coeficientes constantes. Neste contexto, a funcdo que relaciona duas variaveis de
um processo fisico: a causa (fungdo perturbacdo ou variavel de entrada) e o efeito
(resposta ou variavel de saida); € chamada fungao de transferéncia.

A Tabela 2 mostra as equacdes em funcdo do tempo representativas dos
controles P, PI, PD e PID, suas respectivas fungbes de transferéncia, Gg(s), € as
constantes dos controladores proporcional, integral e derivativo, que sao respectivamente
0 ganho proporcional, o tempo integral ou reset time e o tempo derivativo (K, T, € tg). A
Figura 1 mostra um esquema das respostas tipicas destes controladores, apds uma
perturbacdo degrau no sistema.
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Tabela 2 - Fung¢bes dos controladores PID.

Controle C(t) Ge(s)
P c(t)=K_e(t) Gep =K, (4)
K, ! 1
PI o() =K e(0) +—= [e(t)dt Gepy =K |1+— (5)
T4 T,8
PD (1) = Kc{emmd dz(:)} Gew =K, (+1,5) (9
PID  c(t)= Kc{e(t) +ije(t) dt+1, @} Gepp = Kc[l+i+ T, s] (7)
Ty dt T8
A
o(t) kS . Sem Controle
/
L
’... P

F PID
vf/\w ——

Figura 1 — Respostas tipicas de controles tipo Feedback apos perturbacao degrau

As agbes dos controladores sdo acopladas em série ao processo Gy(s) no
sistema em malha fechada, conforme mostra o diagrama de blocos da Figura 2.

22



y(s) + e u(s) y(s)

4,® ok — q G(s) —0>
- c(s)

—p ‘ Ge-PID(S)

<

Figura 2 — Diagrama de blocos mostrando a implementagédo do controlador PID no

sistema

No projeto de controladores do tipo PID, para se obter a caracteristica de
resposta desejada, dependendo da priorizacdo do comportamento da correcdo em cada
processo, devem-se observar as seguintes diretrizes:

e Obter a resposta do sistema em malha aberta e definir o que deve ser
melhorado;

e Adicionar o controlador proporcional para melhorar o tempo de subida;

e Adicionar um controlador derivativo para melhorar o sobre-sinal maximo;

e Adicionar um controlador integral para eliminar o erro do regime;

e Ajustar cada uma das agbes de controle K., 14 € T; até que se obtenha a

resposta desejada.

A eficicia do controlador ndo depende necessariamente da implementagéao
das trés acoes de controle (P, Pl e PID). Cada processo tem um comportamento distinto,

necessitando de controles dedicados para cada caso.
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3.2.1. METODOS DE SINTONIA DE CONTROLADORES PID

Segundo Coughanowr & Koppel (1978), dentre as metodologias de sintonia
dos controladores PID, destacam-se a metodologia da “Curva de Reagédo do Processo”
primeiramente proposta por Cohen & Coon e a metodologia conhecida como
“Sintonizacdo da Malha”, proposta por Ziegler-Nichols e aplicada para sistemas que

podem tornar-se instaveis.

O método da “Curva de Reacdo do Processo” consiste em sua obtencao
através da aplicagdo, em malha de controle aberta, de pequenas perturbagdes do tipo
“degrau” em uma variavel manipulada, registrando-se a curva da variavel monitorada
versus tempo. Deve-se admitir que ndo ocorrem variagdes na carga durante o teste. Além
disso, todos os componentes dinamicos da malha, exceto o controlador, devem ser
incluidos entre o ponto de aplicagdo da perturbacao na variavel manipulada e o ponto de
registro da resposta. Através desta curva determinam-se alguns parametros graficos
utilizados na estimativa dos parametros de sintonia de um controlador PID. A
desvantagem da aplicagdo desta metodologia esta no fato que nem todos os processos
podem sofrer perturbacées em malha aberta, como é o caso de controles de nivel, além
de apresentar, na pratica, uma certa dificuldade na definicao da intensidade da
perturbacao a ser aplicada no processo de sintonia.

Para sistemas que podem tornar-se instaveis Ziegler-Nichols propés uma
metodologia conhecida como “Sintonizacdo da Malha” que consiste em, com o sistema
em malha fechada, perturbar o set-point e incrementar o valor de K. (constante
proporcional do PID), considerando apenas o controlador proporcional, ou seja, com T; =co
e 14=0, até que o sinal de saida exiba uma oscilagdo sustentada. Este valor de K. é
chamado de valor de ganho critico (K,) e o periodo de oscilacdo correspondente,
determinado graficamente, € chamado de periodo critico (P.). Assim como na
metodologia anteriormente citada, as constantes do PID sdo calculadas por relagdes

matematicas, utilizando os paradmetros graficos encontrados.
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A metodologia de sintonia utilizada neste trabalho foi a proposta por Astrém &
Hagglund (1984) que consiste em obter esta oscilagdo sustentada em torno de um valor
de referéncia. Para isto, com o sistema em malha aberta, a variavel manipulada é
chaveada em dois valores convenientemente escolhidos, numa freqiéncia constante. A
Figura 3 ilustra o comportamento da variavel manipulada e a reagdo do processo a este
chaveamento. Neste caso, o ganho critico pode ser calculado como mostra a equagéo
(8), onde 2h é a amplitude de chaveamento e 2l, a amplitude, pico a pico, da oscilagcao

observada. Este método também é conhecido como “bang-bang”.

K, =—"— (8)
nl
T I T T T T T T T 10
Var. Manipulada
Var. Processo )

2 \ 8
o LAY I B A A A N <
2 i {4 {4 {4 A 1 2
17, . H [ H [ N = N . =.
QN
3 : . 1e 2
o : : : @
T 21 2h §
3 =]
@ Y 14 8
© v s
"= i f 1 o
g v V \/ \/ \/ oy

= g 42

2 A PCR 4 —
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Figura 3 — Determinagédo do periodo critico, conforme metodologia Astrom & Hagglund
(1984).

Neste caso, as constantes do PID sdo calculadas com as mesmas relagdes
propostas por Ziegler-Nichols, no método de “sintonizagdo da malha”, conforme mostrado

na Tabela 3.

25



Tabela 3 - Constantes de Ziegler-Nichols para de sintonia dos controladores

Constantes
Modos de controle Ke T, T,
Proporcional (P) 0,50 K oo 0
Proporcional-integral (PI) 0,45 K, P./1,20 0
Proporcional-integral-derivativo 060K, 050P., 0,125P

(PID)

Esta metodologia vem sendo utilizada com sucesso por alguns trabalhos na
area de controle de processos em diversas areas, inclusive na alimenticia, como pode ser
visto nos trabalhos de Berto (2004), Silva (2003) e Berto et al. (2004).

4. AUTOMAGAO INDUSTRIAL

Silveira & Santos (1998) definem automacao industrial como um conceito e
um conjunto de técnicas por meio das quais se constroem sistemas ativos capazes de
atuar com eficiéncia pelo uso de informagdes recebidas do meio sobre o qual atuam. Na
automacao industrial freqlentemente observa-se que novas técnicas de controle sao
introduzidas em um processo. Segundo Pupo (2002), em automagéao industrial busca-se a
eliminacéo da intervencdo humana em um processo de producéo, quer seja na operacao
das maquinas da linha de produgéo ou no controle de processos que envolvam variaveis
mensuraveis, a partir das quais uma eventual atuacdo seja necessaria para obtengcao de
produto ou resultado final. O termo automatizagdo, por sua vez, esta relacionado a
sugestdao de movimento automatico, repetitivo, mecéanico e é sinbnimo de mecanizacao.
Por ser caracterizada como uma ag&o cega, sem corregado ou comparagao com um valor

de referéncia, diz-se que este tipo de controle se da por malha aberta.

O processo de automacado em diversos setores da atividade humana trouxe
uma série de beneficios a sociedade, pois geralmente reduz custos e aumenta a
produtividade do trabalho. Este aumento possibilita mais tempo livre e maior qualidade de
vida para a maioria dos trabalhadores. Além disso, a automacdo pode livrar os
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trabalhadores de atividades monoétonas, repetitivas ou mesmo perigosas. Porém, apesar
dos beneficios, a automagéo vem causando alguns problemas aos trabalhadores, sendo
um dos principais o aumento do indice de desemprego, principalmente nas areas que
atuam profissionais de baixa qualificacdo. Assim torna-se necessdria a constante a
reciclagem dos trabalhadores para novas fungcdes e aprendizado constante das novas
tecnologias do mercado.

Segundo Silveira & Santos (1998), quando se pretende medir uma
determinada grandeza, a instrumentacdo eletrbnica proporciona dispositivos que se
caracterizam por serem digitais ou analdgicos. Um sinal € dito analégico quando varia
continuamente no tempo e, portanto é conhecido também como sinal de tempo continuo.
Ja os sinais digitais variam bruscamente com o tempo e também sdo conhecidos como
sinais de tempo discreto. Esta variacdo discreta estabelece a marcacdo de uma
quantidade finita de valores dentro de um intervalo qualquer. Os circuitos digitais operam
informagdes com base no processo de tomada de decisdes de dois niveis: alto ou baixo,
0 ou 1, e portanto, empregam circuitos de chaveamento (transistores, resistores e
diodos), enquanto que os analdgicos utilizam sistemas mais robustos (capacitores,
indutores, resistores de preciséo).

Durante a década de 50, os dispositivos eletromecanicos foram os recursos
mais utilizados para efetuar controles l6gicos e de intertravamento nas linhas de producao
e em maquinas isoladas e, na década 70 surge a primeira geragdo de CLPs
(Controladores Logicos Programaveis). Segundo Pupo (2002) o CLP foi criado para
automatizar o acionamento sequencial de relés em linhas de manufatura, controle e
automacdo de processos do tipo liga/desliga. Eram entdo equipamentos isolados e
dedicados a uma tarefa especifica. Os CLP’s evoluiram e hoje incorporam recursos de
controle analégico em processos continuos, estao integrados aos outros equipamentos
da fabrica na hierarquia de controle e podem ser facilmente re-configurados através de

programacao remota em redes industriais proprietarias.

Rodrigues (1999) cita que o final da década de 70 apresentou um panorama
divergente em termos de comunicac¢ao de dados em redes por computadores: de um lado

o alto crescimento causado por investimentos no setor e de outro a tendéncia a
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heterogeneidade de padrdes entre fabricantes impossibilitando a interconexdo entre
sistemas de fabricantes distintos. Neste quadro, os fabricantes comegaram a rumar para

objetivos comuns como:

e |Interoperabilidade: capacidade que os sistemas abertos possuem de troca
de informagdes entre eles, mesmo provenientes de fabricantes diferentes;

e Interconectividade: maneira através da qual € possivel conectar
computadores de fabricantes distintos;

e Portabilidade de aplicacdo: capacidade de um software de rodar em
plataformas diferentes.

Neste contexto, a ISO (International Organization for Standardization) definiu o
Modelo de Referéncia para Interconexao de Sistemas Abertos (Reference Model for Open
Systems Interconnection — RM OSI) que visou definir um padrao de arquitetura aberta
baseada em camadas. A utilizacdo deste ambiente aberto proporcionou além dos
objetivos acima citados, a liberdade de escolha entre solugdes de diversos fabricantes,
acesso mais rapido a novas tecnologias a precos mais baixos e a redugdo de
investimentos em novas maquinas devido aos sistemas e softwares de aplicagdo serem

portateis para os varios tipos de maquinas existentes.

Atendendo a normalizagdo, e as necessidades do mercado, atualmente os
fabricantes de componentes, sensores e atuadores desenvolvidos para a automagao de
plantas desenvolvem produtos compativeis entre si, que podem ser operados por um
mesmo sistema supervisério. Segundo Moraes & Castrucci (2001) citado por Pupo
(2002), os sistemas supervisérios ou IHM (Interface Homem Maquina) surgiram da
necessidade de uma interface amigavel eficiente e ergonémica, entre sistemas de
automacgao complexos e a equipe encarregada de sua producao. No caso dos CLP’s, os
IHM’s podem ser utilizados para enviar sinais de operagdo simples como liga-desliga e
monitorar uma variavel de processo. Segundo Moraes (2001), os IHM’'s operam de duas

formas distintas:
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e Modo de desenvolvimento: criacdo de telas graficas e animagbes
representativas do processo;

e Modo Run Time: janela animada que mostra o andamento do processo. Tem
capacidade de armazenar dados, gerar graficos, tendéncias, e possuirem
telas criadas hierarquicamente e compativeis com a operagédo do processo.

A evolucdo da automacao industrial, componentes, atuadores, sensores e dos
sistemas supervisorios vem sendo continua, sempre acompanhando o0s progressos da
area de informatica principalmente. Estes avancos permitiram recentemente o surgimento
de tecnologias como Fieldbus, de redes de computadores (Networks) com comandos via
Ethernet e/ou internet.

A tecnologia Fieldbus foi impulsionada principalmente pela necessidade de
eliminagdo da quantidade de cabos que se tinha no processo automatizado. Segundo
Franco (2003), esta tecnologia engloba o controle de processos distribuido no campo, ou
seja, no proprio sensor e atuador, evitando assim problemas de comunicagédo e falhas

nos equipamentos de controle.

Segundo Ni. (2001) com o surgimento da Ethernet foi possivel o
desenvolvimento redes de trabalho (Networks), que permitem o rapido fluxo de
informacao entre os varios niveis de uma industria, possibilitando a maior rapidez nas
tomadas de decisbes. Um processo conectado a uma rede Ethernet possibilita a
supervisao, controle e tomadas de decisdo de uma planta de processamento de qualquer
computador conectado a rede. De outro lado, a rede internet, com alguns sistemas
supervisérios e de controle modernos torna possivel a execug¢ao desta tomada de decisao
de qualquer outro computador conectado a rede.
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CAPITULO I.Montagem e Instrumentagao do Sistema Fermentativo
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1.1. Resumo

Este capitulo aborda questbes relacionadas com a montagem e a
instrumentagcéo do processo fermentativo extrativo. A montagem do sistema fermentativo
partiu de um prot6tipo inicialmente concebido que, apds realizacdes de ensaios e testes
preliminares, foi sendo modificado até sua quarta versdo. Dos problemas apresentados
cabem citar: a cavitacdo de bomba helicoidal, o travamento da bomba de vacuo e o
transbordamento do fermentador e do tanque flash. Para a instrumentagédo do protétipo
experimental, foram utilizados transmissores de pressdo e de vacuo, termopares,
medidores de vazao de liquido e de gas, valvulas solendides, valvulas com atuador
eletrbnico, controladores programaveis de velocidade, bombas peristalticas
microprocessadas, turbidimetro, entre outros. O acondicionamento e a conversdo dos
sinais fornecidos, sendo eles analégicos e digitais de entrada e saida, foram realizadas
com equipamentos fabricados pela National Instruments modelos Field Point 1600 e
Enet-232/4. Esta instrumentacédo permite a implementacdo de controles e a monitoracéo
de todas as variaveis do processo fermentativo extrativo. Testes com solugdo de etanol
em agua e com meio fermentativo foram realizados demonstrando a funcionalidade e a
operacionalidade do processo fermentativo extrativo, utilizando a quarta versdo do
protétipo.
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.2. Introducao

A evolugdo continua da 4rea de controle de processos vem acontecendo
principalmente em fungdo da automacao industrial, aliada aos expressivos avangos na
area de informatica. Os sistemas para controle de processos sdo desenvolvidos de forma
a maximizar a produgdo e minimizar seus custos. Além disso, visam a eliminagdo de
possiveis riscos envolvidos na produg¢ao diminuindo o contato direto dos operadores com
as maquinas de producdo, funcdo esta agora que pode ser feita remotamente, via
comandos por computadores.

Segundo Pupo (2002), a automacao de uma industria sempre é indicada
quando se detecta a necessidade de tornar a empresa mais produtiva. Em alguns casos
pode acarretar na substituicdo da mao de obra ou mesmo na extincdo de uma fungao
dentro da fabrica, porém em outros casos, pode promover reciclagem profissional do
funcionario que trabalhava na operagdo do processo e maquinas antes de sua

automagao.

A automacao de uma planta industrial é realizada através da implementagéo
de sensores, atuadores, comandados por sistemas remotos. As medidas dos sensores e
a tomada de decisdo dos atuadores sdo realizadas por sinais que transitam entre o
sistema supervisério e a planta. Uma planta automatizada, com aquisicao de variaveis do
processo em tempo real, e munida de estratégias de controles bem configuradas,
proporciona beneficios tanto ao produtor com reducdo de queixas, devolugoes, re-
processos e custos, como ao consumidor final que dispde de um produto mais
padronizado.

Apesar do surgimento de grande numero de pesquisas sobre o
aprimoramento da producdo de etanol, impulsionado principalmente pelo programa
Proalcool, atualmente, as usinas produtoras de alcool combustivel no Brasil ndo séo
caracterizadas por grandes investimentos em automacao e controle. Esta discrepancia
pode estar relacionada tanto a desaceleracao do incentivo a producao do etanol ocorrida
no final da década de 90 como também pelo préprio desconhecimento dos reais
beneficios da implementacdo de novas tecnologias no processo produtivo. Com as
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perspectivas atuais da aplicacdo de etanol em: motores bi-combustiveis, biodiesel, células
de hidrogénio e outras fontes alternativas de energia, € esperado um maior investimento
das usinas tanto na pesquisa como na implementacdo de novas tecnologias, aliadas com

a automagéo e controle do processo produtivo.

Dentro deste contexto, este trabalho teve como objetivo aliar o aprimoramento
de novas tecnologias de producdo a automacdo do processo produtivo de etanol
combustivel. Para isto, recursos atuais disponiveis na area de automagdo e controle
foram utilizados num protétipo experimental de producéao de etanol via fermentativa com

extracdo continua do alcool produzido pelo acoplamento de um tanque flash no sistema.

Este capitulo aborda toda a etapa de montagem do protétipo experimental,
detalhando os equipamentos, sensores e atuadores utilizados no sistema. Devido a
proposta de implementacao do tanque flash para retirada continua do etanol do sistema
nao ter tido precedentes experimentais, varias adaptacdes precisaram ser realizadas na
primeira versdo do prototipo proposta até que o mesmo atingisse resultados positivos. No
total foram realizadas 3 grandes modificagcbes no primeiro sistema, totalizando quatro
protétipos experimentais. Dentro deste contexto, este capitulo detalha as fases de
montagem e os problemas encontrados em cada protétipo até a construgdo de sua
versao final viabilizando a produgéo do etanol com extragao continua.
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1.3. Material e Métodos

1.3.1 Equipamentos

Para a montagem do sistema fermentativo extrativo, foram necessarios os

seguintes equipamentos:

Fermentador;
Sistema de Filtracao;
Tanque Flash;
Bomba Helicoidal;
Bomba peristaltica;

Sistema de vacuo;

YV V V VYV VYV V V

Sistema de condensacao.

1.3.1.1.FERMENTADOR

O biorreator utilizado foi do tipo “BioFlo 1l System” produzido por New
Brunswick Corporation. Este biorreator consiste em um vaso de vidro Pirex de
aproximadamente 3 litros de volume util, montado sobre uma base de controle que
possibilita controlar e monitorar algumas variaveis de processo como temperatura, pH,
agitacao, aeracao, oxigénio dissolvido, nutrientes, vazao e adicao de antiespumante.

O resfriamento do fermentador foi feito através de circulacdo da agua da rede
a temperatura ambiente em seu encamisamento, ou em casos onde ocorreu uma maior
liberacao de calor, pela circulacdo de agua a temperaturas inferiores, obtidas por um

banho térmico.
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[.3.1.2.SISTEMA DE FILTRACAO

As células foram recicladas através de um sistema de microfiltracao
tangencial projetado e construido pela Millipore Co., modelo Ceraflow. A microfiltragéo é
uma técnica usada para a separacado de particulas em suspensdo, baseada em sua

dimensao.

Segundo Carvalho (1996), o micro-filtro é uma fina membrana permeavel,
suportada em material ceramico, que retém particulas de um certo tamanho e permeia
outras pequenas particulas dissolvidas ou suspensas, incluindo o solvente. Portanto, a
caracteristica de retencdo de uma membrana é funcao direta do didmetro do poro.
Membranas inorganicas sao estaveis a altas temperaturas e sob fortes tensées, o que
significa que estas podem ser repetidamente esterilizadas no local e sdo ideais para
operagao em altas pressoes.

Este sistema de filtragdo € constituido por duas unidades de filtragcdo, cada
uma com 22,8 cm de comprimento, um elemento filtrante do tipo inorganico externo feito
de alumina de alta pureza, de 0,22 um de poro e 0,0372 m® de &rea filtrante, montados
internamente numa carcaga de aco inox 316. O conjunto filtrante possui valvulas
diafragmas modelo 4196-862-H em aco inox 316, que controlam a passagem de fluido
pelo sistema de filtragdo.

O principio da filtragdo se baseia no gradiente de pressdo entre a parte

interna do filtro e a parte externa, de modo que o permeado migre através dos poros do

elemento filtrante.
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[.3.1.3.TANQUE FLASH

O tanque flash é um equipamento onde a extracdo do etanol do caldo
fermentativo ocorre, através da diferenca de pressao entre a alimentacao e o volume do

tanque, na temperatura do processo fermentativo.

O vacuo do tanque flash deve estar dentro da faixa de 90 a 150 mmHg e,
devido a diferenca de volatilidade de um componente em relagdo ao outro, o etanol e
parte da agua do caldo fermentativo evaporam. O liquido que permanece no tanque flash,
contendo o caldo de fermentacdo com concentragdo menor de etanol, retorna ao

fermentador através de uma bomba helicoidal.

Pode-se considerar que a dindmica do tanque flash é bastante rapida em
comparacdao com a fermentacdo. Assim, pode-se assumir uma condicdo de estado
pseudo — estacionaria no evaporador flash.

O tanque flash foi adaptado de um reator Chemap contendo um volume de
total de 2,8 litros com 13,5 cm de didmetro e conseqlientemente uma altura de 20 cm.
Este reator possui uma vedagao especifica para trabalhar com altas e baixas pressoes.
Consta de uma linha de alimentacado de caldo fermentativo proveniente do sistema de
filtracdo, de uma linha de retirada do evaporado devido ao vacuo e de uma linha de

retorno ao fermentador conforme apresentado na Figura I. 1.
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Figura I. 1 — Montagem e Instrumentacdo do Tanque Flash

1.3.1.4.BomMmBA HELICOIDAL

No processo fermentativo extrativo foram utilizadas duas bombas helicoidais
de deslocamento positivo do tipo “Nemo” fabricada pela “Netzsch do Brasil’, modelo
2.NEL.20.A., acionada por um motor de indugéo trifasico “Eberle”1,5 C.V. modelo S-
80.B4.

Uma delas foi usada para realizar a circulagdo do caldo fermentativo pelos
orificios do filtro, com pressao suficiente para forcar a permeacao do solvente, e para
enviar caldo fermentativo para o tanque flash. Este motor foi submetido a um controlador
programavel de velocidade tipo Baldor Serie 11 Inverter Drive.

A segunda bomba foi utilizada para o retorno do caldo de fermentacédo do
tanque flash para o fermentador, cujo motor foi submetido a um controlador programavel
de velocidade, fabricado pela Danfoss, modelo VLT-Micro, com sentido de rotacéo
invertido. Esta inversao de rotacédo é indicada para o uso da bomba de sucg¢ao de vasos a
baixa pressao, como é o caso do tanque flash.
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1.3.1.5.BOMBA PERISTALTICA

Para o controle da vazdo da entrada de meio fermentativo, da saida do
permeado (fluido que passa pelo filtro livre de células) e da purga do sistema foram
utilizadas bombas peristalticas micro-controladas produzidas pela Masterflex modelo L/S.
Esta bomba permite uma série de controles entre eles, da vazdo de bombeamento e do

volume adicionado ou retirado com um erro inferior a 5 %.

1.3.1.6.BOMBA DE VACUO

O vécuo do tanque flash foi fornecido através de uma bomba de vacuo de ar
de compressao de dois estagios produzido pela Marconi modelo MA 760. Sua capacidade
de sucgéo é de 10.000 litros/hora garantindo o vacuo do sistema independente da vazéo
utilizada no tanque flash.

A Figura |. 2 apresenta o esquema do sistema de vacuo, onde a bomba é
acionada por um Relé de estado sélido com comando de 0-10 V. No processo, a valvula
agulha de succdo da atmosfera permaneceu totalmente fechada, sendo a succao
realizada somente do lado do tanque flash. Foi utilizada também uma valvula de protecao
contra retorno para impedir que o0 vacuo seja quebrado quando a bomba estiver

desligada.
Valvula Valvula
5 Agulha Protecio
Succao ¢ Succio
Atmosfera L] it - Flaih
| I
Rele . || N :
\Bomba de Vacuo Y |
Descarga
Atmosfera

Figura |. 2 — Montagem e instrumentagéo do sistema de vacuo
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[.3.1.7.SISTEMA DE CONDENSACAO

O sistema de condensacao foi realizado através de uma armadilha de vacuo
(trap) ultratermostatizado conforme apresentado na Figura |. 3, produzido pela Marconi
LTDA modelo MA-055. Este equipamento € ideal para condensar vapores volateis de
uma evaporagdo sob vacuo ou ndo, servindo como um 6timo protetor da bomba de

VAcuo.

O trap possui uma unidade de refrigeracdo com compressor hermético

operando a uma temperatura de trabalho de -25°C.

Condensador
TRAP
Vapor Sistema de
Tanque Flash Vacuo
Condensado

Figura I. 3 — Esquema do sistema de condensagao trap.

1.3.2 Instrumentacao

Para a instrumentagdo do processo fermentativo extrativo, houve a
necessidade da colocacdo de instrumentos de medida, de atuacdo e de

acondicionamento e conversdo de sinais analdgicos e digitais.

1.3.2.1.INSTRUMENTOS DE MEDIDAS E DE ATUACAO

Os sensores utilizados assim como os sinais fornecidos pelos mesmos foram:
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a) TRANSMISSOR DE PRESSAO

Os transmissores de pressao foram utilizados para a medida de pressao do
sistema de filtragcdo e para a medida de vacuo do tanque flash.

Os transmissores de pressao e de vacuo apresentam faixa de operacao de 0-
100 PSI e 0-760 mmHg respectivamente, sendo produzidos pela Markare LTDA, modelo
MTP-101. O equipamento foi alimentado com uma tensdo de 24 VDC sendo o sinal de
saida é de 4-20 mA, proporcional a pressao ou vacuo do sistema.

b) TERMOPAR

O termopar utilizado para medida da temperatura do tanque flash foi do tipo K
produzido pela Cole Parmer.

¢) MEDIDOR DE NiVEL

O nivel do tanque flash e do fermentador foi controlado através de um
chaveador tipo bdéia produzido pela Madison Co. modelo M5000. Quando o nivel atingia o
nivel baixo o contato era aberto e, quando atingia o nivel alto o contato era fechado,
fornecendo uma corrente de cerca de 1 mA que era observado pelo sistema supervisério

que tomava as adequadas medidas de controle.

d) MEDIDOR DE VAZAO MAGNETICO

A medida da vazao de entrada do tanque flash foi realizada através de um
medidor de vazdo magnético produzido pela Conault com medidores modelo IFS 4000 KC
Wafer e conversor de sinal modelo IFC 090. Este medidor de vazao foi calibrado para um
faixa de operagéo de 0 a 1200 L/h sendo o sinal de saida proporcional a 4-20 mA.
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e) MEDIDOR DE VAZAO DE CO»

Para a medida de gas carbbnico (CO,) produzido durante a fermentacéao foi
utilizado um medidor gas de placas planas, com compensacao de temperatura, produzido
pela Cole Parmer modelo 32907-62. O sinal digital fornecido pelo equipamento obedece
ao protocolo RS232C.

f) TURBIDIMETRO

Para a medida de turbidez do processo fermentativo foi utilizado um
turbidimetro fabricado pela Mettler Toledo modelo FSC 402. A leitura foi realizada numa
escala de 0-100 % de turbidez sendo o sinal proporcional de 4-20 mA.

9) VALVULAS SOLENOIDES

As valvulas solendides utilizadas para o acionamento da bomba de vacuo
foram produzidas pela Asco, sendo a valvula de sucgdo da atmosfera do tipo
normalmente aberta e a vélvula de succ¢ao do tanque flash, normalmente fechada. Estas
véalvulas foram alimentadas com uma tensédo de 110 V e acionadas por um relé de contato
com tensédo de 24 VDC.

A valvula solendide usada para adicionar antiespumante foi produzida pela
Cole Parmer modelo 01367-52 com didmetro de orificio de 1/16”, acionada com tensao de
24 VDC. Este diametro de orificio permitiu passar um volume baixo de antiespumante,

suficiente para quebrar a espuma formada.

h) VALVULAS COM ATUADOR ELETRONICO

O controle da vazédo e pressdao da entrada do tanque flash e na linha de
retorno ao fermentador foi realizado através de valvulas com atuador eletronico

produzidas pela Johnson Controls modelo VA-7450. Estas valvulas foram alimentadas
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com uma tensao de 24 VDC sendo a abertura proporcional a um sinal de 0-10 VDC, ou
seja, 0 posicionamento varia de totalmente fechado (0 V) para totalmente aberto (10 V)
comandado pelo sistema de supervisao.

i) CONTROLADOR PROGRAMAVEL DE VELOCIDADE

O controle de rotagdo da bomba helicoidal e conseqlentemente da vazéo
fornecida ao sistema de filtragéo, foi realizado através de um controlador programavel de
velocidade fabricado pela Baldor modelo Inverter Drive Series 11 com controle externo via
sinal de tensao de 0-10 V sendo proporcional a rotagdo da bomba de 0-60 Hz. O controle
da rotagdo da bomba helicoidal de retorno do caldo fermentativo do tanque flash para o
fermentador foi realizado por um controlador programavel de velocidade semelhante ao
citado anteriormente, fabricado pela Danfoss modelo VLT-Micro.

j) SISTEMA DE PROTEGCAO DE PARADA DE ENERGIA

Para manutencdo do sistema em casos de falta de energia, foi utilizado um
No-Break produzido pela Powerware, modelo Prestige Series 9 de 1800 VA. A
monitoracédo do equipamento foi realizada por porta serial via protocolo RS232C.

1.3.3 Acondicionamento e Conversao de Sinal

Uma vez de posse de todos o0s equipamentos com seus respectivos sinais, foi
necessario realizar o acondicionamento e a conversdo para a comunicagdo com o0

sistema supervisério de monitoramento e controle de processo.

A Tabela I. 1 apresenta uma lista dos equipamentos utilizados na montagem
dos protétipos assim como os sinais fornecidos e o niumero de portas utilizadas. O total
de sinais acondicionados para a monitoracdo e controle do processo foram 20,
subdivididos em sinais do tipo (quantidade): digital serial (4), entrada analdgica de
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0-20 mA (6), saida analogica de 0-10 V (4), termopares (2) e saida digital chaveadora
(4 relés).

Como os equipamentos foram montados em uma sala com condi¢gdes de
temperatura e umidade n&o controladas e geralmente elevadas, o computador contendo
o sistema supervisorio de monitoramento e controle de processo ficou em outra sala em

condicdes adequadas para seu funcionamento.

Tabela I. 1 — Lista de equipamentos, tipo de sinal e quantidade de portas usadas na
montagem do prototipo.

Equipamentos Canais Sinal

Fermentador 1

Bombas Peristalticas (3 bombas) 1 Sinal digital serial
Medidor de Vazéo de CO, 1 RS 232-C
Dispositivo de Protecdo de Parada 1

Turbidimetro 1

Transmissor de Pressédo/Vacuo 2 Entrada analdgica
Medidor de Vazao Magnético 1 0-20 mA
Bdia de Nivel (Reator/Flash) 2

Controlador Programavel de Velocidade 2 Saida analdgica
Vélvulas com Atuador Eletronico 2 0-10V
Temperaturas (Flash/Sala) 2 Termopar
Relé de estado Sélido (Bomba de Vacuo) 1 Saida Digital (Relé)
Valvula Solendide (Vacuo/Antiespumante) 3 24 VDC

Para transmitir os sinais até o sistema supervisério foi utilizado o protocolo
TCP/IP, padrédo de transmissao de internet. Para isto, foi necessaria a conversdo dos
sinais para este protocolo de comunicagéo.
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Os sinais digitais baseados no protocolo de comunicacdo serial RS232C,
foram convertidos em padrdao TCP/IP pela utilizacdo do conversor Enet-232/4 produzido
pela National Instruments, conforme apresentado na Figura |. 4 a. Este equipamento
possui entrada para 4 portas seriais. O protocolo RS232C apresenta uma possibilidade
de conexao entre equipamentos de até 15 metros, enquanto que o padrao TCP/IP pode
conectar um equipamento com um HUB a uma extensao de 100 metros, possibilitando

seu monitoramento a longa distancia.

Figura |. 4 — Equipamentos utilizados no acondicionamento e conversao de sinais:
Conversor Enet-232/4 (a); Field Point 1600 (b)

Os demais sinais também foram convertidos padrao TCP/IP pela utilizagao do
conversor Field Point 1600 produzido pela National Instruments, conforme apresentado
na Figura |. 4 b, sendo os sinais acondicionados por moédulos Field Point conforme
apresentado na Tabela I. 2 respeitando o tipo de sinal de entrada e saida.

Tabela I. 2 — Modulos Field Point usados para acondicionamento de sinais.

Médulo Fied Point Sinal Numero de Canais Tipo
FP-Al-111 0-20 mA 16 Entrada analdgica
FP-TC-120 Termopar 8 Entrada analégica

NI FP-AO-210 0-10 VDC 8 Saida analdgica
FP-DO-403 Relé 5 a 30 VDC 16 Saida digital
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l.4. Resultados e Discussao

Devido ao fato de néo ter sido encontrado na literatura pesquisada, nenhum
sistema semelhante a este, a etapa de montagem do protétipo experimental foi a que
demandou mais tempo. Diversas foram as alteragdes realizadas em relagao ao projeto
inicial até ser atingido o protétipo final. Neste contexto, este capitulo discute a etapa de
montagem de cada protétipo, assim como os problemas surgidos e as solugdes
encontradas.

.4.1 Protétipo-1

O primeiro prototipo desenvolvido foi montado conforme o esquema da Figura
I. 5 e experimentalmente como mostrado na Figura I. 6. Neste processo, o liquido que
saia do fermentador era enviado para o sistema de filtracdo e, logo em seguida, para o
tanque flash. Através da bomba de retorno, o liquido do tanque flash retornava para o
fermentador, fechando assim, um ciclo do processo.

Durante os testes realizados com o protétipo 1 foi utilizada uma solucéo de
alcodlica de 90 g/L de etanol diluido em agua, simulando assim, o processo fermentativo
continuo extrativo. Neste teste, houve o problema da cavitacdo da bomba helicoidal do

tanque flash o qual discuto a seguir.

47



Condensador

-

Permeado

Valvula Valvula Trap
Agulha 5 .
Sucgao 9 PerAtegao — L | Nivel
Atmosfera L g 1A\
d = < T Termopar
Relé —— p Pressostato
T Solugéo de &
Etanol Valvula
Diafragma
Descarga Tanque
Atmosfera Flash
Alimentacao Retorno Flash ; ;
A Bomba
Helicoidal _—
Fermentador
Filtro
= Bomba
\‘_/ Helicoidal
Purga @

Figura I. 5 — Esquema de montagem do protétipo-1.

48



Figura |. 6 — Foto da montagem do protétipo-1.

1.4.1.1.TESTE 1 — SOLUCAO ETANOL-AGUA: PROBLEMA DE CAVITAGAO DA
BomBA HELICOIDAL DO FLASH.

a) PROCESSO

Através das bombas helicoidais, a solugdo alcodlica foi bombeada para o
sistema de filtro e para o tanque flash retornando logo em seguida para o fermentador.
No inicio, o tanque flash era operado com pressao atmosférica. O vacuo foi formado pelo
acionamento da bomba de vacuo sendo aumentado em degraus de 50 mmHg. Este
aumento escalonado do vacuo teve por objetivo fornecer um conhecimento dinamico do

processo sob diversas condigoes.
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A vazéo inicial da bomba de circulacdo era de aproximadamente 1000 L/h o
que fornecia uma pressao suficiente para que ocorresse a permeacdo do liquido no
sistema de filtracdo. Durante o teste, foi alimentada a uma vazdo de 6 mL/min, uma
solugédo de etanol em agua com uma concentragdo de aproximadamente 100 g/L de

etanol, simulando assim, a fase de fermentacao continua.

b) PROBLEMA APRESENTADO

Na pressdao atmosférica o sistema operava perfeitamente, mas com a
diminuicdo da pressao no flash, a bomba de succdo do tanque comecou a apresentar
problemas de cavitagdo. Isso obrigou que a vazédo de circulagao do caldo fermentativo
através do sistema de filtracado e do tanque flash fosse diminuida.

Em vacuo préximo a 200 mmHg, a vazao era tao baixa, cerca de 200 L/h, que
a pressao no sistema de filtracao era insuficiente para a permeagao do vinhoto.

C) SOLUGCAO ENCONTRADA

Para solucionar este problema foi realizada uma divisdo de linha logo apos o
sistema de filtracdo onde parte do caldo fermentativo era enviada para o tanque flash e a
outra parte retornava para o fermentador. Com isso, foi realizado o segundo protétipo

experimental.

1.4.2 Protétipo-2

O segundo protétipo foi montado conforme apresenta a Figura . 7
diferenciando-se do protétipo 1 pela adicdo da linha de divisdo do fluxo na saida do
sistema de filtragdo.
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Esta divisdo de linha possibilitou que no sistema de filtragdo a vazéao
permanecesse elevada e conseqlientemente com pressao suficiente para permear o
vinhoto. A vazao no tanque flash foi reduzida de modo a ndo ocorrer o problema de
cavitacao da bomba helicoidal pela linha de retorno ao fermentador, ocorrido no primeiro
prototipo. Porém, problema foi detectado no sistema, caracterizado pelo travamento da
bomba de vacuo.

] Condensador
Vélvula Valvula Trap — & || Nivel
} Agulha Protecédo
Sucgéo — <__ 1| Termopar
Atmosfera
________ — T p Pressostato
Ve N
Relé [ |
o | | L
] | Solugao de + ,
I - | Etanol Valvula
| Bomba de VacuoY Diafragma
N o e o o — -~
Descarga Tanque
Atmosfera Flash
Alimentacao 4Re’[orno Flash
Bomba
Helicoidal
Retorno Filtro %
Valvula /L
Diafragma
Fermentador _
Filtro — >
Permeado
= Bomba \‘/
~_ Helicoidal

Purga »Q

Figura I. 7 - Esquema de montagem do prot6tipo-2.
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1.4.2.1.TESTE 1 — SOLUCAO ETANOL-AGUA: PROBLEMA DE TRAVAMENTO DA
BomBA DE VACUO

a) PROCESSO

Através das bombas helicoidais, a solugdo alcodlica foi bombeada para o
sistema de filtro e entdo separada em duas linhas. A maior parte do caldo fermentativo,
aproximadamente 2/3 da vazao, retornou para o fermentador e o restante foi enviado

para o tanque flash, retornando logo em seguida para o fermentador.

Os testes realizados foram semelhantes ao protétipo 1 onde no inicio, o
tanque flash era operado com pressdo atmosférica. O vacuo foi formado pelo
acionamento da bomba de vacuo sendo aumentado em degraus de 50 mmHg.

Nestes testes, a vazdo inicial da bomba de circulagdo era de
aproximadamente 1000 L/h o que fornecia uma pressao suficiente para ocorrer a
permeacédo do liquido no sistema de filtragdo. Durante o teste, uma solucao de etanol em
agua com uma concentracao de aproximadamente 100 g/L de etanol foi alimentada a

uma vazao de 6 mL/min, simulando assim, a fase de fermentagéo continua.

b) PROBLEMA APRESENTADO

Nesta versdao do protétipo, conseguiu-se diminuir a pressdo para niveis
inferiores a 200 mmHg sem que apresentasse problemas de cavitagdo da bomba
helicoidal de retorno ao fermentador, porém, com vacuo de aproximadamente 150 mmHg,

a bomba de vacuo travava e nio acionava.

Colocando o tanque flash em niveis de vacuo intermediarios, entre 400 e
600 mmHg, a bomba de vacuo voltava a operar normalmente até atingir o vacuo de
150 mmHg travando novamente. O problema de travamento de bomba foi apresentado

mesmo trocando a bomba de vacuo por outro modelo.
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C) SOLUGCAO ENCONTRADA

Para solucionar este problema foram realizadas alteracdes no mecanismo de
acionamento da bomba de vacuo através da implementacao de duas valvulas solendides

conforme a Figura I. 8.

Valvulas
Solendides Valvula

~ Protegéo _
Sucgéao Succéo
Atmosfera Flash

i e

Relé |

Jo_l_ [

Tanque
de Vacuo

Descarga
Atmosfera

Figura |. 8 — Alteragdes realizadas no sistema de vacuo.

As alteragbes realizadas nos protétipos diferem principalmente em relagéo a
montagem inicial, Figura |. 2, pela substituicdo das valvulas agulhas por valvulas
solendides. As valvulas solendides sdo acionadas através de relés (24 VDC) de modo
sincronizado e com intervalo de 1 segundo entre uma agao e outra, conforme apresenta a
Tabela I. 3.
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Tabela I. 3 — Esquema de acionamento e desligamento do sistema de vacuo.

Etapas BV VSSA (NA) | VSSF (NF) Acéo
1 L D D Liga bomba de vacuo
% 2 L L D Fecha succao da atmosfera
3 L L L Abre succéo do flash
- 1 L L D Fecha succ¢éo do flash
% 2 L D D Abre succao da atmosfera
= 3 D D D Desliga bomba de vacuo
BV: Bomba de Vacuo VSSA: Valvula solendéide de sucgao da atmosfera
VSSF: Valvula solenodide de sucgéo do flash
NA: Normalmente aberta NF: Normalmente Fechada
L: Liga D: Desliga

Inicialmente, o conjunto da bomba de vacuo e das vélvulas solendides estava
desativado e, quando o vacuo do sistema ultrapassava o limite superior fixado no
programa de controle do processo, 0 sistema era acionado.

A bomba comecgava succionando da atmosfera, pois a valvula solendide de
succao da atmosfera é do tipo normalmente aberta. Ap6s um segundo, a valvula
solendide de succado da atmosfera era fechada, ocorrendo assim, o vacuo no
compartimento da bomba. No pré6ximo segundo, ocorria a abertura da valvula solendide
de sucgao do tanque flash até que o vacuo do sistema passasse pelo limite inferior.

O desligamento ocorria de modo inverso, desligando primeiramente a valvula
solendide de succao do flash e no préximo segundo a valvula de sucgcao de atmosfera
deixando-a aberta. Com isso o compartimento da bomba de vacuo ficava a presséo
atmosférica e logo em seguida ocorria 0 desligamento da bomba terminando assim, um

ciclo de operagao.

Este procedimento permitiu que a bomba de vacuo néo travasse mais, pois
quando a bomba de vacuo era acionada, succionava ar da atmosfera fazendo o émbolo
partir sem esfor¢co. O tempo de 1 segundo entre uma agao e outra, foi o suficiente para
garantir a funcionalidade do sistema.
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1.4.2.2. TESTE 2 — SOLUCAO ETANOL/AGUA

Com a divisdo de linha descrita anteriormente e as alteracdes realizadas no
sistema de vacuo, foi montada a nova configuragao onde conseguiu ter uma baixa vazao
do caldo fermentativo através do tanque flash com uma pressao elevada para realizar a

filtracdo do vinhoto.

No teste, foi alimentada uma solu¢ao de etanol em agua a uma concentragao
de aproximadamente 140 g/L de etanol com uma taxa de 8 mL/min, simulando assim, a

fase de fermentagéo continua.

O sistema operou corretamente, sem maiores problemas recolhendo através
do condensador de etanol uma solucéo rica em alcool com uma taxa de 180 mL/h e uma

concentracao final de 55 °GL.

A Figura |. 9 apresenta o perfil da concentragéo de etanol no reator, do vacuo
no tanque flash e da vazao de destilado recolhido durante o processo flash. Esta figura
permite verificar que a concentragdo de etanol no reator diminuiu de 140 g/L no inicio do
processo para cerca de 45 g/L ao final de 8 horas. O vacuo associado para esta extracao
foi de 93-94 mmHg e a vazao de condensado de aproximadamente 3 mL/min.

Os resultados encontrados permitiram adquirir um banco de conhecimento do

sistema, sendo a etapa seguinte, a realizacdo de testes com o processo fermentativo

extrativo.
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Figura I. 9 — Perfil da concentragéo de etanol, do vacuo e da vaz&do no sistema flash.

1.4.2.3.TESTE 3 — MEIO DE MELACO DE CANA: PROBLEMA DE CONTROLE DA
LINHA DE DIVISAO DE FLUXO

a) PROCESSO

Esta fermentacao foi realizada com as alteragdes sofridas em relacdo ao
prototipo inicial as quais promovem a divisdo do fluxo da saida do ultrafiltro em duas
linhas, uma de retorno ao fermentador e outra de alimentacdo ao tanque flash e as
alteracdes do sistema de vacuo.
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O meio utilizado na fermentacao foi o0 melago de cana de acgucar diluido em
agua com concentracdo de 180 g/L com uma taxa de alimentagdo de 8 mL/min e a

levedura utilizada foi a Saccharomyces cerevisiae comercial da marca Mauri.

Esta divisdo de linha era realizada por duas valvulas operadas manualmente
(valvulas diafragmas), conforme apresentado na Figura I. 7. A manipulagdo destas
valvulas ndo era uma tarefa facil dificultando assim o ajuste da vazao e da pressao no

tanque flash e do sistema de filtracao.

Com o decorrer da fermentagéo o sistema se tornou instavel necessitando de
um controle mais preciso da divisao de fluxo, interrompendo prematuramente os testes

com o processo fermentativo.

b) PROBLEMA APRESENTADO

Analisando o problema surgido durante os testes com o processo fermentativo
extrativo, verificou-se que o acionamento da bomba de vacuo acarretava um forte desvio

do meio fermentativo para o tanque flash.

Por outro lado, um pequeno fechamento da valvula de alimentagao do tanque
flash, acarretava em uma diminuigdo drastica do nivel do tanque, ocorrendo vazamento
pelo fermentador. O inverso também era observado: com uma pequena abertura da
valvula ocorria um grande desvio do meio para o tanque flash provocando o
trasbordamento do mesmo pela linha de vacuo.

C) SOLUGAO ENCONTRADA

A solucao encontrada para resolver o problema da linha de divisdao de fluxo foi
trocar as valvulas manuais por valvulas com atuador acionado eletronicamente e a
colocacdo de um medidor de vazao magnético com a finalidade de se ter um maior
controle do processo, surgindo assim, a necessidade de montar o terceiro prototipo.
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1.4.3 Protétipo-3

A Figura I. 10 apresenta o esquema de montagem do protétipo 3 onde difere
do protétipo 2 pela substituicdo das valvulas manuais por valvulas com atuacao eletrénica
e pela adicao de um medidor de vazao magnético.

O medidor de vazao magnético foi utilizado para medir a vazao de entrada do
tanque flash. As valvulas com atuacéao eletrénica foram posicionadas na linha de retorno

para fermentador e na linha de entrada do tanque flash.

Valvulas

Ai Condensador
Solendides Valvula Trap

Protegao

— &L | Nivel

= < T Termopar

Sucgao
Atmosfera

—— p Pressostato

Relé |

J/D_l_{
Medidor de
- Tanque Vazao

Descarga Flash -
Atmosfera F

Alimentagéo Retorno Flash
- > )
Vélvula

Eletrénica
Bomba
Helicoidal L]

- {>‘<} - p
Retorno Filtro /L

Solugéo de
Etanol

Valvula
Eletrénica

Pressostato

Fermentador Permeado
Filtro —

() Bomba \I/

\‘,_/ Helicoidal
Purga »@

Figura I. 10 - Esquema de montagem do prototipo-3.
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Com esta nova modificagdo tornou-se necessaria a implementagdo de
controles PID para controlar a pressao do sistema de filtracdo e a vazao do tanque flash,
bem como a determinacao das constantes dos controladores as quais s&o apresentadas
no capitulo Il deste trabalho.

Para efeito comparativo, a Figura I. 11 apresenta a montagem experimental
do primeiro protétipo sendo, a regido demarcada, o lugar onde foi instalada a linha de
divisdo de fluxo conforme apresentado na Figura I. 12.

A Figura I. 13 apresenta em detalhes, a instrumentacao realizada na secao de
divisdo da linha, logo apés a saida do filtro, onde é possivel observar o pressostato, o
divisor de fluxo, a valvula com atuador eletrénico e o medidor de vazao, que mede a

vazao de entrada no tanque flash.

Figura I. 11 — Montagem experimental do primeiro protétipo.
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Figura I. 13 — Detalhes da instrumentagéo realizada na segao de divisao da linha.
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Estas agbes permitiram um controle mais rigoroso no sistema de divisédo de
linha, mantendo o processo em condigdes estaveis sem perturbagdes no nivel do
fermentador e no nivel do tanque flash pelo acionamento do sistema de vacuo.

Ap6s a solugdo de todos os problemas encontrados e com a base de
conhecimento adquirido foi realizada uma fermentagdo alcodlica continua, visando
alcancar a etapa de extracao pelo tanque flash.

Neste teste, conseguiu-se operar o flash sendo recolhido cerca de 100 mL de
solugédo etanol/agua operando com vacuo de cerca de 130 mmHg. Porém, este vacuo
nao foi suficiente para a extracdo desejada. Quando aumentado, ocorreu o
transbordamento do tanque flash, desestabilizando, por conseguinte o sistema

fermentativo extrativo.

.4.3.1.TESTE 1 — MEIO coM MELACO DE CANA: PROBLEMA DE
TRANSBORDAMENTO PELO TANQUE FLASH

a) PROCESSO

Este teste foi realizado com o objetivo de ser a primeira fermentacao. Foi
utilizado como meio de fermentagdo melago de cana de acgucar diluido em agua e o

microrganismo foi a levedura Saccharomyces cerevisiae.

O processo fermentativo foi dividido em trés etapas sendo elas:

»Batelada: o meio fermentativo passava por todos os equipamentos do
processo (fermentador, bombas, filtro e flash) em condi¢ges brandas de
pressdo e vazdo sem nenhuma linha de entrada e saida do sistema.
Para o sistema projetado a fase batelada teve uma duragcdo de
aproximadamente 3 dias.

61



»Continuo: nesta etapa ocorreu a alimentacdo de substrato e retirada de
permeado, realizando a concentragdo celular por meio de reciclo pelo
ultrafiltro, até a obtencao da concentracao celular desejada, para entao
ser ligada a bomba de purga, cuja finalidade foi manter a concentracao
celular no nivel desejado. Estas condigbes foram mantidas por um
periodo de tempo suficiente para atingir uma condicdo pseudo-
estaciondria. Para uma concentragédo celular de aproximadamente 10 %
v/v de células no reator, esta etapa teve duracao de aproximadamente 5
a 6 dias.

»Extracao Flash a Vacuo: Apos a realizagao das etapas anteriores ligou-se a
bomba de vacuo do tanque flash. Em todos os casos nao se conseguiu
finalizar esta etapa por problemas que serdo apresentados a seguir.

Esta fermentagéo foi a que se conseguiu chegar mais préximo do processo
extrativo flash a vacuo. Apds a solucado dos problemas encontrados e com a base de
conhecimento que se adquiriu durante outros testes, esta fermentacao chegou na terceira
etapa, ou seja, na fase onde foi ligado o vacuo do tanque flash, recolhendo cerca de
100 mL de solucao etanol/agua e operando com vacuo de cerca de 130 mmHg.

Para se ter uma melhor visualizacdo de algumas variaveis monitoradas do
processo as Figura I. 14 e Figura |. 15 apresentam o perfil da vazéo de alimentagéo do
tanque flash, da producéao de gas carbdnico do processo, do vacuo do tanque flash e da
presséo do sistema de filtragdo.

A regido compreendida com a letra A representa a fase batelada que ocorreu
somente no reator. Logo apés o término da producao de CO,, foi alimentado mais meio e
acionado o sistema de reciclo de forma que a fermentagdo passou a ocorrer no reator e
no sistema de filtracdo (regiao B). Com o término da producédo de CO,, foi alimentado
mais meio e a fermentagdo batelada ocorreu em todo o processo, incluindo reator,

bombas helicoidais, filtro e tanque flash (regido C).

62



225

225

100 125 150 175 200

75

L L L L L B B B
O]

T T T T
50 75 100 125 150 175
Tempo (h)

25

do tanque flash e da producao de CO,

ao

de alimentacg

ao

Figura I. 14 — Perfil da vaz

durante o processo fermentativo.

225

50 75 100 125 150 175 200
1 1 1 1 1 1

25

O]

150 175 200 225

T
125

L L
0 © < NN O

12
10

(1Sd) oessaid

Tempo (h)

Comportamento do vacuo do tanque flash e da pressao do sistema de

Figura I. 15 —

filtragcdo durante o processo fermentativo.

63



Com o término da fermentagao batelada, foi iniciada a fermentacao continua
com uma vazao de alimentagédo correspondente a 4,25 mL/min (D=0,05) e sem purga
(regido D). Nesta fase, ocorreu uma concentracdo de biomassa no reator e a vazdo de
alimentacdo correspondeu a metade do valor desejado de 8,5 mL/min. Quando a
producado de CO, estabilizou-se, a vazao de alimentacdo foi aumentada para 7 mL/min
(regidao E). Nesta etapa a concentracao de biomassa foi de aproximadamente 6 % v/v.
Finalmente, a regido F representa uma vazao de alimentacéo de 8,5 mL/min, uma vazao
de permeado de 8 mL/min e uma vazao de purga de 0,5 mL/min. A concentracdao de
biomassa no final desta etapa se estabilizou em 14 % v/v e entdo foi dado inicio a fase
flash (regidao G).

Como dito anteriormente, a fase flash recolheu cerca de 100 mL de uma
solucao etanol/agua e, apdés o transbordamento do flash, coletou-se todo o material e
mediu-se a concentragdo de etanol, por indice de refracdo (solugcdo mais meio). A
concentracao de etanol foi de aproximadamente 90 g/L enquanto a mesma no reator foi
de 80 g/L. No final da fase continua a concentragcdo de etanol era de 85 g/L. Isso
demonstra uma concentragao do teor de etanol na saida do tanque flash.

b) PROBLEMA APRESENTADO

Como dito anteriormente, o vacuo de 130 mmHg n&o era suficiente para a
extracdo desejada, sendo entdo aumentado para niveis de 95 mmHg. Isto fez que
ocorresse o transbordamento do tanque flash, desestabilizando todo o processo.

Antes da parada geral desta fermentacdo, diversas foram as tentativas de
solucionar o problema, como diminuicdo da vazdo no tanque, aumento da rotacéo da
bomba helicoidal que retirava o liquido do tanque flash para o fermentador, verificagao do
funcionamento adequado do controle do sistema de divisdo de linha e do tanque flash, no
entanto nenhuma destas alternativas resultou a estabilidade do processo.
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Com isso, esta fermentacdo foi interrompida, pois a desestabilizacdo
acarretou em uma perturbagdo muito grande no processo devido a perda de cerca de
50 % do volume do sistema.

Numa posterior checagem de todos os elementos do sistema de controle,
verificou-se que a bdia nivel do tanque flash ndo estava respondendo corretamente, pois

mostrava nivel baixo mesmo ocorrendo transbordamento pelo flash.

Este fato pode ser explicado pela enorme expansdo do meio devido a
liberagcdo de gas carbbdnico e pela presenca de biomassa e aglUcares no caldo
fermentativo, formando assim uma emulsdo. Com isso, a bdia de nivel acusava nivel

baixo mesmo estando transbordando.

Este fato ndo foi observado nos testes com a solugédo etanol/agua, pois nao

havia a formacéao do gas carbdnico no meio e, conseqlientemente, formagcao de espuma.

C) SOLUGAO ENCONTRADA

Como solugdo foram testados dois procedimentos para manter o nivel
constante no tanque flash.

O primeiro foi utilizando o controle de nivel do fermentador, pois um aumento
do nivel do tanque flash representava uma diminuicdo do nivel do fermentador e vice-
versa. No reator, a alimentacdo de substrato novo, era controlada por uma béia que
detectava a diminuigdo do nivel no mesmo, acionando a bomba de alimentagéo.
Utilizando o nivel do reator como referéncia, com o passar do tempo, o nivel do tanque
flash aumentava ou diminuia devido a diferenga de volume bombeado pela purga, pela
alimentacéo e pelo permeado.
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O segundo procedimento foi realizado através de alteracdes no protétipo 3
entre a saida do tanque flash e a entrada do sistema de condensagéo pela colocagao de
um sistema de pré-condensacao com adicdo de antiespumante.

As alteracdes realizadas neste segundo procedimento permitiram resolver o

problema de transbordamento do tanque flash resultando no protétipo 4.

.4.4 Protétipo-4

As alteragbes realizadas no prototipo 4 estdo concentradas entre a saida do
tanque flash e a entrada do condensador trap. A Figura |. 16 apresenta um esquema das
alteragdes realizadas em comparagdo com 0 processo no prototipo 3 conforme a
Figura l. 17.

Para evitar o problema de transbordamento, foi colocado um pré-condensador
logo na saida do tanque flash. Este pré-condensador teve a finalidade de servir como um
tipo de tanque pulmao, que armazenava a espuma formada nao a deixando passar para
o sistema de condensacao frap, retornando por gravidade ao tanque flash. Além disso, a
presenca de uma serpentina interna mantinha o sistema na mesma temperatura do
tanque flash e tinha a fungdo de condensar o vapor que estava acima da condigéo de
equilibrio etanol/agua. Essa condensacdo evitou que o caldo fermentativo perdesse
excesso de agua devido a evaporagdo mantendo a condicdo de equilibrio dada pelo

vacuo e temperatura do sistema.
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Figura I. 16 — Sistema de pré-condensagéao e adigao de antiespumante.
Consensador-Trap
Pressostato
Sistema
Termopar < T’— de Vacuo
% v Solugédo
Condensada
Valvula
Eletronica

Tanque Flash

l

Retorno ao
Fermentador

Figura I. 17 — Esquema do Tanque Flash e sistema de condensagéo.
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Outra alteracdo realizada foi a colocacdo de um mecanismo de adicdo de
antiespumante. Este mecanismo consistiu de uma valvula solendide e de um reservatério
que contendo o reagente. Através de acionamento temporizado controlado pelo programa
de supervisao, a valvula solendide abria por um tempo muito pequeno (20 ms) fazendo
que, por diferenca de pressao, o antiespumante fosse succionado para o tanque flash em
quantidade suficiente para quebrar a espuma e a emulséo formada.

Este procedimento resolveu o problema de transbordamento do tanque flash e
possibilitou um melhor controle do evaporado do mesmo, onde a solugdo condensada no

trap foi mais homogénea com o decorrer do tempo.
Assim, o prototipo 4 é apresentado na Figura I. 18. O mesmo foi utilizado para

a realizacado dos testes com o processo fermentativo e para a aquisicdo dos dados

experimentais.
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Figura I. 18 — Esquema de montagem do prot6tipo-4.

A configuracao proposta ainda necessita de alguns ajustes pra a melhoria do
seu desempenho, mas foi a melhor conseguida com os recursos materiais e financeiros e

tempo disponiveis.

69



|.4.4.1. TESTE EXPERIMENTAL COM O PROTOTIPO-4

Com a colocacdo do pré-condensador logo na saida do tanque flash, cuja
finalidade foi servir como tanque pulmao e de condensar o vapor que estava acima da
condicao de equilibrio etanol/agua, e da implementacdo do mecanismo de adicdo de
antiespumante, com a finalidade de quebrar a espuma e a emulsédo formada, foi realizado
um teste experimental com o protétipo-4 conforme dados apresentados na Figura |. 19.
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Figura I. 19 — Dados experimentais obtidos do teste com o prototipo-4.
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Neste teste, o volume do sistema foi completado com solu¢cdo de melago de
acucar diluido inicialmente a uma concentragédo de 180 g/L e entdo inoculado com a

levedura Saccharomyces cerevisiae.

O sistema de extracdo a vacuo foi acionado desde a fase batelada. Nesta
primeira etapa, houve o consumo total de substrato monitorado pela leitura de turbidez e
logo em seguida foi iniciada a fase continua com reciclo total de células. Esta fase teve a
finalidade de realizar a concentracao celular do processo até niveis de aproximadamente
10 % em volume do reator. Quando o volume ocupado pelas células no reator atingiu o
patamar desejado, foi acionada a purga do processo € mantido as condi¢gdes em estado
estacionario por trés tempos de residéncia com duragao de 10 horas cada.

Apls a finalizacao desta etapa, foi alterada a concentracdo de substrato na
alimentagéo para 220 g/L e mantida a concentra¢ao celular no reator de 10 % do volume
do processo e, entdo, um novo estado estacionario foi alcancado. Neste teste ocorreu a
conversdo total do substrato quando a alimentacdo era de 180 g/L e parcial para a
alimentacao de 220 g/L, sobrando acucares em concentracao inferiores a 30 g/L.

A concentragéo de etanol no reator permaneceu na fase estacionaria entre 50
e 60 g/L e na solugao condensada entre 350 e 450 g/L. Com a finalidade de adquirir
confianca no processo como um todo, o vacuo do sistema permaneceu em niveis de
200 mmHg, valor este, acima do utilizado nos testes de etanol-agua (100 mmHg). Neste
contexto ressalta-se a presenca dos sélidos sollveis e a composicdao do melagco que
promovem a evaporagdo do etanol em condi¢gdes de pressdo mais branda quando
comparado com a solucao etanol-agua.

Durante a fermentacao ocorreram problemas de formacdo de espuma que
foram solucionados de imediato. Com isso o teste serviu para a realizagdo de ajustes
finos das variaveis envolvidas e teve a finalidade de fornecer informacdes sobre o
comportamento dindmico do sistema fermentativo extrativo. Os resultados obtidos no
teste do Protétipo-4 motivaram a realizacdo do ensaio fermentativo apresentado e

discutido no Capitulo IlI.
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1.5. Conclusao

Para a montagem e instrumentacao do processo fermentativo extrativo foram
realizadas diversas alteragcées no protétipo concebido inicialmente, que possibilitaram o
desenvolvimento de ensaios experimentais. Assim, conclui-se que:

A colocagao de uma linha de retorno do caldo fermentativo ao fermentador,
logo ap6s o sistema de filtracao, fez que parte do fluido fosse direcionada para o tanque
flash e a outra parte retornasse ao fermentador. Com isso, a bomba de circulacao operou
com vazao suficiente para promover a permeacao do caldo pelo sistema de filtracéo, e a
bomba de retorno operou com uma vazdo adequada sem que ocorresse problema de
cavitacao.

A colocagéo da linha de retorno do caldo fermentativo ao fermentador, por sua
vez, necessitou de uma instrumentacdo adicional através da colocacdo de medidor de
vazao magnético e de valvulas com atuador eletrdnico para o controle e o monitoramento
da vazdo e da pressdao do tanque flash e do sistema de filtracdo. Sem esta
instrumentagdo, a operagéo desta linha durante o processo fermentativo se tornava
inoperante ocorrendo transbordamento do caldo fermentativo hora pelo fermentador, hora
pelo tanque flash.

A bomba de vacuo também necessitou de uma instrumentagdo adicional
através da colocacdao de valvulas solenoides. Este procedimento fez que a bomba
partisse em condicdes mais brandas, succionando ar da atmosfera para entao realizar
vacuo no tanque flash, succionando ar e gas carbdnico. Esta operacdo necessitou de um
acionamento em etapas evitando assim que ocorresse o travamento da bomba de vacuo
a partir de um dado nivel de vacuo do tanque flash.

A adicdo de antiespumante diretamente no tanque flash e a montagem do
sistema de pré-condensacado possibilitaram a realizacdo de ensaios fermentativos em
condicdes de vacuo proximas aos testes com solucdo de etanol e agua. Esta adicédo
promoveu a quebra da espuma e da emulsdao formada no interior do tanque flash. O
sistema de pré-condensacao permitiu a obtencdo de condensado mais homogéneo, sem
0 excesso de vaporizacao de agua do caldo fermentativo.
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CAPITULO II. Elaboragio das Rotinas de Comunicagio, dos Softwares

Supervisérios e Implementagao de Controladores no Processo.
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II.1. Resumo

Este capitulo aborda a configuragcdo das rotinas de comunicacdo entre os
equipamentos, sensores e atuadores envolvidos no protétipo experimental, bem como a
configuracao do software supervisério e dos controles implementados em algumas fases
do processo. O software supervisorio foi montado no programa LabVIEW 6.1 que consta
de uma ferramenta utilizada tanto para a configuracdo de equipamentos com sinais
analdgicos e digitais, para a supervisdo e aquisi¢ao de dados, quanto para a configuracao
de controladores a serem implementados no processo. Através de uma interface
amigavel, foi possivel a constru¢do de telas ilustrativas do processo bem como o
acompanhamento e aquisicdo do comportamento das variaveis do processo em tempo
real. Este capitulo também detalha a configuragdo dos controladores citados no primeiro
capitulo deste trabalho, cuja necessidade foi verificada durante os ensaios preliminares
das versdes dos protétipos experimentais. Apds a conclusao das rotinas de comunicagao,
configuracado dos controladores, aquisicdo de dados em tempo real, apresentados neste
capitulo, o protdtipo experimental ficou apto para iniciar os ensaios experimentais, que
sao apresentados no terceiro capitulo deste trabalho.
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I.2. Introducao

Segundo Jamal (1994), no passado havia uma enorme discrepancia entre os
tempos requeridos para a instrumentagdo de um sistema e para construir um software
dedicado a um processo em particular. Atualmente a tecnologia computacional esta
mudando radicalmente os sistemas de instrumentacao oferecendo maior precisdo e
flexibilidade, sendo o software utilizado a principal chave desta evolugao.

Para Natale (2000), os softwares de programacao servem de suporte para
programadores elaborarem softwares aplicativos para as mais diversas areas. Dentre os
softwares de programacao mais conhecidos, pode-se citar Basic, Pascal, Delph, C++, etc;
ditas linguagens de alto nivel, que exigem do programador certo grau de conhecimento e
poder para utiliza-las.

Moore (1995) cita que os sistemas de aquisicdo de dados, instrumentacéo e
controle evoluiram de tal modo que atualmente, softwares com linguagens graficas
permitem o desenvolvimento mais rapido de programas além de possuirem velocidades
de execug¢ao compativeis com as linguagens mais tradicionais como Pascal ou C. Alguns
destes softwares sao classificados como softwares de Autoria, ou seja, geram softwares
aplicativos, ja direcionados para um trabalho em multimidia.

Segundo Moore (1995), nesta nova concepgéo de software, o LabVIEW é um
ambiente de programa grafico, com grande versatilidade e recursos que foi desenvolvido
para facilitar a instrumentagcdo, controle, andlises e aquisicdo de dados. Com este
software é possivel desenvolver programas que se adaptam a um grande numero de

aplicagdes na area de otimizagao, instrumentacao e controle.

Atualmente este software encontra-se na versao 7.1, mas a literatura cientifica
mostra que sua utilizagdo vem sendo realizada desde as versdes iniciais, como nos
trabalhos de Jamal (1994), Rijillart et al. (1994), Moore (1995), Horng (2002) e Rocha &
Ferreira (2002). De uma maneira geral, os usuarios deste software o consideram uma

ferramenta versatil e de facil compreensao e aplicagéo e observa-se, através da evolugéo
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das versdes, um interesse do fabricante em solucionar as deficiéncias e dificuldades

encontradas pelos usuarios.

Segundo Kraub et al. (1999), o LabVIEW é um sistema de programagao
universal, contendo uma interface grafica (Painel de Controle) e um cddigo de
programacao grafica (Diagrama de Blocos). O programa desenvolvido dentro do
LabVIEW é chamado de VI (virtual instrument) e consiste nas janelas do Painel e
Diagrama. Os componentes como displays, botdes, elementos de controle séo
posicionados pelo usuario no Painel enquanto os conectores correspondentes aparecem
simultaneamente na janela do Diagrama. Funcionando como um editor de circuitos
esquematizados, os conectores correspondentes aos elementos posicionados no Painel
sdo ligados a outros elementos como fungdes, cartdes de entrada e saida de sinais e
operacdes matematicas por meio de linhas conectoras. O grande niumero de elementos
de controle e indicadores torna facil e pratica a constru¢do das interfaces graficas. Os
recursos para implementacdo de controladores no processo pelo LabVIEW sao robustos
incluindo, além dos foolboxes de controladores convencionais como o PID, aplicativos

para controles Fuzzy e Rede Neural, como observado no trabalho de Horng (2002).

Devido a maior facilidade de aplicacao e interface amigavel com o usuario, o
LabVIEW foi o software escolhido para a aquisicao e monitoramento de dados, bem como
acionamento de equipamentos, supervisdo e controle do processo fermentativo proposto

neste trabalho.

Dentre os trabalhos que utilizaram o mesmo software, destaca-se na area de
processos fermentativos o trabalho de Rocha & Ferreira (2002) que o utilizou para
aquisicao de dados, e implementacao de controladores, via rede ethernet, para monitorar
a glicose e acetato em sistema FIA, durante fermentacdo com alta densidade celular

utilizando E.coli recombinante.
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Devido a importancia e originalidade deste trabalho, este capitulo aborda com
detalhes a configuracédo do sistema de aquisicao de dados, os controles implementados
no processo e a constru¢ao do supervisorio utilizado para monitorar, supervisionar e atuar

no processo fermentativo.

Destaca-se, dentro deste contexto, que o sistema foi montado utilizando
recursos de rede ethernet e que sistemas de seguranga foram desenvolvidos de modo a
alertar problemas durante a fermentagdo via mensagens automaticas do tipo torpedo
(SMS) para um celular cadastrado, bem como permitir o acionamento e tomadas de
decisdo de qualquer microcomputador ligado a rede internet através de um cédigo de

acesso.

11.3. Material e Métodos

A elaboracdo das rotinas de comunicacao, dos softwares supervisérios e da
implementagdo de controladores no processo, foi realizada utilizando o software
LabVIEW 6.1 da National Instruments. Os instrumentos e equipamentos utilizados para

este proposito sao descritos no Capitulo .

O LabVIEW €& uma linguagem de programagdo grafica baseada em
fluxogramas estruturados. Este software permite desenvolver programas que se adaptam
a um grande numero de aplicagées na area de otimizacao, instrumentagéo e controle.

11.3.1 Monitoragcao e Controle de Processos

A programagéo em LabVIEW ndo exige um conhecimento muito aprofundado
do programador podendo este dedicar mais esforco no processo como um todo.

Este item detalha a configuracdo e a sintonia dos controladores

implementados no processo, citados no Capitulo | deste trabalho, transcritos a seguir:
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[1.3.1.1. CONTROLE DO NiVEL DO FERMENTADOR

Do tipo liga/desliga, este controle teve como finalidade manter o nivel do meio

no fermentador constante. A variavel manipulada neste caso foi a vazdo de alimentagao.

[1.3.1.2. CONTROLE DO NIVEL DO TANQUE FLASH

Neste caso foram implementados dois controladores. O primeiro foi do tipo
liga/desliga que, através do acionamento da bomba helicoidal de suc¢gdo manteve o nivel
deste tanque dentro do limite desejado. O segundo controle foi a adicdo de

antiespumante no sistema, em intervalos de tempo definidos pelo operador.

[1.3.1.3. CONTROLE DO VACUO DO TANQUE FLASH

Este controle foi implementado através de comandos seqlienciados de
acionamento das valvulas solendides de sucgédo da atmosfera do processo e da bomba
de vacuo do sistema. Teve como objetivo manter o vacuo do sistema mais homogéneo e

evitar o travamento da bomba de vacuo.

[1.3.1.4. CONTROLE DA PRESSAO DO SISTEMA DE FILTRACAO

O controle da pressao no sistema de filtracao tem como finalidade promover a
permeacdo do caldo fermentativo através do filtro. Para este controle, um duplo
PID/feedback foi implementado no sistema no qual a pressdao fornecida por um
transmissor de presséao localizado logo apéds a saida do filtro, na linha de divisao de fluxo,
foi a variavel de controle, e a vazdo da bomba helicoidal de circulacdo e a abertura da
valvula de retorno ao fermentador foram as variaveis manipuladas. A sintonia dos

parametros do PID foi realizada conforme metodologia proposta por Astrém & Hagglund
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(1984) que consiste em obter uma oscilacdo sustentada em torno de um valor de

referéncia.

11.3.1.5. CONTROLE DA VAZAO DE ENTRADA NO TANQUE FLASH

Neste caso, um controle PID/feedback do tipo duplo SISO foi implementado
para manter a vazao de entrada do tanque flash constante. Neste controle, a vazao de
entrada fornecida por um medidor de vazao magnético foi a variavel controlada enquanto
que duas foram as variaveis manipuladas: a abertura da vélvula de entrada do tanque
flash e a rotacdo da bomba helicoidal de entrada. A sintonia dos parametros do PID

também foi realizada conforme metodologia proposta por Astrdm & Hagglund (1984).

1.3.2 Interfaces Homem Maquina

A construcdo de uma IHM no LabVIEW é realizada pela insercao de chaves
de comandos, botbes e displays no painel de controle. Para exemplificar esta construcao,
a Figura Il. 1 apresenta o painel de controle de um programa desenvolvido em LabVIEW
para monitoragdo e controle de um fermentador BioFlo 3000. Neste caso, o painel de
controle é também conhecido como a Interface Homem Maquina (IHM) e foi montado de
acordo com as necessidades dos usuarios do Laboratério de Engenharia de
Bioprocessos. Nesta interface sdo modificadas as condigbes operacionais e sao

monitoradas as variaveis do processo.

O Diagrama de Blocos correspondente a IHM exemplificada anteriormente é
apresentada na Figura Il. 2. Neste diagrama, os dispositivos colocados no painel de
controle sao ligados dentro de uma estrutura de programacéao grafica em fluxogramas
estruturados.

No item 11.4.2 Interfaces Homem Maquina (IHM) s&o apresentadas as

interfaces construidas para este processo fermentativo extrativo a vacuo.
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II.4. Resultados e Discussiao

11.4.1 Monitoracao e Controle do Processo

[1.4.1.1. CONTROLE DE NiVEL DO FERMENTADOR

O controle de nivel do fermentador foi realizado através de uma bdia
chaveadora que aciona a bomba de alimentacao de meio de fermentagédo. Quando o nivel
encontrava-se baixo, e permanecia nesta condigdo por um determinado tempo, definido
pelo operador, a bomba peristaltica de alimentagao era acionada e adicionava um volume
pré-determinado a uma vazao um pouco superior a vazao da bomba de permeado e de
purga do processo.

Com isso, o nivel do fermentador permaneceu praticamente constante. A
bomba de permeado e de purga funcionaram continuamente e eram responsaveis pela
manutencao da taxa de diluicdo ou tempo de residéncia do processo.

[1.4.1.2. CONTROLE DE NiVEL NO TANQUE FLASH

O controle de nivel do fermentador foi realizado conforme o esquema
apresentado na Figura Il. 3. Para controlar o nivel do tanque flash, foi manipulada a vazéo

da bomba helicoidal de sucgéo.

O unico dispositivo que dava informagdes sobre o nivel do tanque flash era
uma bdia chaveadora que fechava o contato quando o nivel estava alto e abria quando a
nivel estava baixo. Com isso, ndo era possivel saber o nivel exato no interior do tanque
flash. A Gnica informacao disponivel era 0 momento em que o nivel passava pelo maximo

ou pelo minimo.

Para manter o nivel constante, pelo menos numa pequena faixa de variagao,

foi proposto um esquema de controle onde a rotacdo da bomba de sucgado variava
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percentualmente em torno de uma condicao padrao (set-point) até atingir os limites de

maxima e minima rotacao permitidos.

A béia de nivel foi utilizada como variavel de controle fornecendo um sinal de
verdadeiro (nivel alto) e falso (nivel baixo) e a rotacdo da bomba de succao foi a variavel

manipulada. As variaveis de entrada foram:

» Set-Point (SP): velocidade de rotacdo da bomba e conseqientemente

vazao de succ¢ao desejada;
» Amplitude: condicbes de maxima e minima rotacao (+/-DP);

» Variagdo: definida como uma porcentagem de variacdo de aumento ou
diminuicdo da rotagdo da bomba de modo a manter o nivel entre o limite
de maximo e o minimo. Dependendo da porcentagem aplicada, a variagao
da rotagdo da bomba se aproxima de um perfil degrau (variagdo maior que
30 %), triangular (variacao entre 10 e 30 %) e senoidal (variagdo menor
que 10 %).

A Figura Il. 4 apresenta o fluxograma de controle do nivel do tanque flash. A
rotacdo da bomba de vacuo aumenta, até atingir o limite superior, a medida que o nivel se
encontra alto. Este aumento de rotacdo tem a finalidade de aumentar a retirada de liquido
do tanque flash visto que a vazao da entrada é constante. Quando o nivel se encontra
baixo, a rotagcdo da bomba helicoidal diminui, até o limite inferior de rotacao, fazendo que
o nivel do tanque aumente. Este procedimento era realizado continuamente durante todo

0 processo fermentativo.

A adicao de antiespumante teve a finalidade de quebrar a espuma e a
emulsdo formada durante o processo fermentativo. Esta adicdo era realizada
freqientemente pelo acionamento da valvula solenéide por um tempo de
aproximadamente 0,2 segundo e independentemente do estado da bdia de nivel. Quando
a concentracdo de biomassa atingia valores proximos a 5 % v/v, esta adicao se tornava

necessaria.
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Figura Il. 3 — Variaveis controladas e manipuladas para o controle do nivel do tanque

flash.
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Figura Il. 4 — Fluxograma de controle do nivel do tanque flash.
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[1.4.1.3. CONTROLE DO VACUO DO TANQUE FLASH

A Figura Il. 5 apresenta o esquema de controle de vacuo do tanque flash.
Para esta finalidade, a medida de vacuo fornecida pelo transmissor de pressdo do tanque
flash foi a variavel controlada e as variaveis manipuladas foram as valvulas solendides, de
sucgao da atmosfera e de succao do processo, € o relé de acionamento da bomba de

VAcuo.

Conforme apresentado no item 1.4.2.1.c) (Solugdo Encontrada) do capitulo |
As valvulas solendides sao acionadas através de relés (24 VDC) de modo sincronizado e

com intervalo de 1 segundo entre uma acéo e outra.
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: e - X am
__________________________ X ub

: Computador

Conversor
Figura Il. 5 — Variaveis controladas e manipuladas para o controle do nivel do tanque

flash

A Figura Il. 6 apresenta o fluxograma de controle e acionamento do sistema
de vacuo. No inicio, o conjunto bomba de vacuo e das valvulas solendides esta desligado.
Quando o vacuo do sistema ultrapassa o limite superior fixado, ocorre o0 acionamento da
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bomba de vacuo que succiona ar da atmosfera. Apés um segundo, a valvula solendide de
sucgao da atmosfera é fechada, ocorrendo assim, o vacuo no compartimento da bomba.
No préximo segundo, ocorre a abertura da vélvula solendide de sucg¢édo do tanque flash
até que o vacuo do sistema passe pelo limite inferior.

O desligamento ocorre de modo inverso, desligando primeiramente a valvula
solendide de sucgao do flash, no proximo segundo, ocorre o desligamento da valvula de
sucgao de atmosfera deixando-a aberta. Com isso o compartimento da bomba de vacuo
fica a pressado atmosférica e logo em seguida ocorre o desligamento da bomba de vacuo,

terminando assim, um ciclo de operacao.
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Set-Point (SP)
Amplitude (+/- SP) -t

Limite Superior (LS)
Limite Inferior (LI)

Leitura de
Véacuo
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Processo
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Valvula de
Sucgéo da
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Desliga
Bomba

Figura Il. 6 — Fluxograma de controle e acionamento do sistema de vacuo.
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[1.4.1.4. CONTROLE DA PRESSAO DO SISTEMA DE FILTRACAO

A Figura Il. 7 apresenta o esquema de controle da pressdo do sistema de
filtragdo. A pressao fornecida por um transmissor de presséao localizado logo ap6s a saida
do filtro, na linha de divisédo de fluxo, foi variavel de controle, e as variaveis manipuladas

foram: a vazao da bomba helicoidal de circulacdo € a abertura da valvula de retorno ao

fermentador.

T R |
I Valvula I
: Eletronica Flash |
I Var. Manipulada Pressostato :
| [] Var. Controlada |
I Retorno E—— |
| do Filtro ‘bﬁ Pr
!_ I A |
_________ N

= L]

L—— -
Permeado - [0] [e00000] [00] L —
Filtro —p | Hub =]
I Conversor Computador

|
Bomba :
Helicoidal |
|
Fermentador |
|
|

C.P.V.
Var. Manipulada
Figura Il. 7 — Variaveis controladas e manipulada para o controle da pressao do sistema
de filtrag&o.

O controle da pressao no sistema de filtracdo € importante para promover a
permeacédo do caldo fermentativo através do filtro. Sem este aumento de presséo entre o
fermentador e o filiro e uma vazao elevada nado é possivel promover esta filtracao
aumentando o tempo de residéncia no sistema e conseqlentemente diminuindo a

produtividade do processo.
A principio, o controle da pressao seria realizado somente pelo ajuste da

abertura da valvula, com atuador eletrénico, na saida do sistema de filtragcdo. Porém, isto
nao foi possivel devido ao fato desta valvula apresentar um corpo com didmetro da linha
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de entrada de %", super dimensionado para a linha e vazdo onde esta localizada,
impossibilitando assim, seu ajuste fino. Existe uma certa deficiéncia no mercado de
instrumentos de controle para equipamentos de bancada, como valvulas, com atuador

eletronico, de diametro menor.

A variacdo da abertura da valvula de saida do sistema de filtragdo e da
rotacdo da bomba helicoidal foi realizada através de um controlador PID feedback do tipo
duplo SISO (single input single output — entrada e saida simples), embora o ideal fosse
um controlador do tipo SIMO (single input multiple output — entrada simples e mdltiplas
saidas). Esta escolha facilitou bastante a implementacao do controlador.

O controle da pressao do sistema de filtragcao interfere na vazao de entrada do
tanque flash e o inverso, também é observado. Para minimizar este problema, o controle
PID foi realizado somente na valvula de retorno ao fermentador sendo os parametros do
controlador ajustados conforme a vazdo da bomba de circulagdo que foi utilizada no
controle da vazéo de entrada do tanque flash.

a) SINTONIA DO CONTROLADOR PID

O controle de presséao foi realizado através da valvula que controlava o fluxo
do liquido de retorno. Neste caso a bomba helicoidal bombeava o caldo de fermentagéo
através do sistema de filtracdo e parte deste liquido retornava ao fermentador sem passar
pelo tanque flash. Foi importante manter uma pressao elevada para que o liquido
pudesse permear pela membrana do filtro e essa pressao foi conseguida pela operacao
da vélvula. Quanto mais fechada, maior a presséo do sistema. O sistema foi submetido a
pressdes de até 40 PSI sem que houvesse problemas de vazamento e rompimentos de
tubulagdes, porém pressdo acima de 5 PSI ja foi o suficiente para ocorrer uma boa
permeacao do processo de filtracdo durante o inicio do processo continuo.

A Figura Il. 8 apresenta uma das curvas de oscilagdo sustentada do processo
onde a variavel manipulada foi a tensdo fornecida para a abertura valvula

(0 V -Totalmente fechada; 10 V -Totalmente aberta) e a variavel de processo foi a
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pressao do sistema de filtracdo. Esta figura apresenta o ensaio da Tabela 1.1 no qual a
tensao da bomba helicoidal foi mantida em 8 V e a variagdo imposta na valvula foi de 2 a
4V (20 % e 40 % de abertura). Todas as oscilacoes realizadas nesta tabela foram
impostas apos estabilizagdo do estado estacionario com abertura da valvula na posi¢ao
de 30 %.

A amplitude da variavel manipulada (abertura da valvula, h) e a os valores
encontrados para a oscilagdo da variavel do processo (pressao do sistema, |), freqténcia
critica de oscilacéo (P.) e ganho critico (K. sdo apresentadas nas Tabela Il. 1 a Tabela
II. 3. Nestas tabelas é possivel observar que os parametros 1, e 14, permanecem
constantes durante todos os ajustes, devido ao tempo de imposi¢ao das perturbacdes ser
0 mesmo, e que os valores da variavel proporcional diminui com o aumento da vazao da

bomba helicoidal.

Valvula (V) = Presséo (PSl) — Ajuste
I I I I I I I I I I I I 20
N . - : : T
4 - a N f N ;
— | \ 112 %
S \ \ ‘ %
© 3+ 1 5
> . v
= ‘ ‘ ' 48 %
\m 9
-4
2 - 3
I I I I I I I I I I I I 0

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220
Tempo (s)

Figura Il. 8 — Curva com oscilagao sustentada da presséo do sistema fermentativo.
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Tabela Il. 1— Pardmetros do controlador PID estimados para abertura da valvula de 2 a

4 Volts para tensdes da bomba helicoidal de 4 a 10 V.

Tensao da bomba helicoidal (V)
Parametros

4 5 6 7 8 9 10
| (PSI) 1,292 2,227 | 3,472 | 5,059 | 7,009 | 9,374 | 12,126

h (Volts) 2 2 2 2 2 2 2
Per () 0,666 0,666 | 0,666 | 0,666 | 0,666 | 0,666 | 0,666
Ko (Volts/PSI)| 1,972 1,143 | 0,733 | 0,503 | 0,363 | 0,272 | 0,210
K. (Volts/PSI) | 1,183 0,686 | 0,440 | 0,302 | 0,218 | 0,163 | 0,126
T (S) 0,333 0,333 | 0,333 | 0,333 | 0,333 | 0,333 | 0,333
T4 (S) 0,083 0,083 | 0,083 | 0,083 | 0,083 | 0,083 | 0,083

Tabela Il. 2— Parametros do controlador PID estimados para abertura de vélvula de 4 a
6 Volts para tensbées da bomba helicoidal de 4 a 10 V.

Tensao da bomba helicoidal (V)
Parametros

4 5 6 7 8 9 10
| (PSI) 0,374 0,663 | 1,059 | 1,574 | 2,218 | 3,002 | 3,928

h (Volts) 2 2 2 2 2 2 2
Per () 1,000 1,000 | 1,000 | 1,000 | 1,000 | 1,000 | 1,000
Ker (Volts/PSI) | 6,815 3,842 | 2,405 | 1,618 | 1,148 | 0,848 | 0,648
K. (Volts/PSl) | 4,089 2,305 | 1,443 | 0,971 0,689 | 0,509 | 0,389
T (S) 0,500 0,500 | 0,500 | 0,500 | 0,500 | 0,500 | 0,500
T4 (S) 0,125 0,125 | 0,125 | 0,125 | 0,125 | 0,125 | 0,125
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8 Volts para tensdes da bomba helicoidal de 4 a 10 V.

Tabela Il. 3— Parametros do controlador PID estimados para abertura de valvula de

Tensao da bomba helicoidal (V)
Parametros

4 5 6 7 8 9 10
| (PSI) 0,107 | 0,196 | 0,320 | 0,485 | 0,695 | 0,954 | 1,267

h (Volts) 2 2 2 2 2 2 2
Per () 0,666 | 0,666 | 0,666 | 0,666 | 0,666 | 0,666 | 0,666
K (Volts/PSI)| 23,693 | 12,993 | 7,953 | 5,252 | 3,665 | 2,670 | 2,010
K. (Volts/PSI)| 14,216 | 7,796 | 4,772 | 3,151 2,199 | 1,602 | 1,206
T (S) 0,333 | 0,333 | 0,333 | 0,333 | 0,333 | 0,333 | 0,333
T4 (S) 0,083 | 0,083 | 0,083 | 0,083 | 0,083 | 0,083 | 0,083

6 a

A Figura Il. 9 apresenta a variacdo da constante proporcional (Kc) em funcao
da tensé@o da abertura de valvula e da tens@o de alimentagéo do variador de freqiéncia
(controlador programavel de velocidade). Nesta figura observa-se que o valor de Kc
diminui com o aumento da rotagdo da bomba helicoidal e com o fechamento da valvula de
retorno ao fermentador. Todos aos ajustes encontrados apresentaram elevados

coeficientes de correlagdo quando ajustado a uma func¢ao de poténcia.

Com os parametros ajustados do controlador PID foram realizados testes para
verificar a sua eficiéncia. A leitura da pressao do sistema sofre muita oscilacdo devido a
prépria perturbacao causada pela bomba helicoidal de circulagédo pelo sistema de filtragcao
e também pela vazdo do tanque flash. Além destes fatos, adiciona-se o problema do
super dimensionamento da valvula, citado anteriormente, que foi adquirida por orientagao

do fabricante e na pratica necessitaria de uma de didmetro menor.

De um modo geral, os valores encontrados controlaram satisfatoriamente o

processo, porém exigiram um grande trabalho da valvula que atuava continuamente. Para
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minimizar este problema, durante os testes foi diminuido o valor da constante Kc em
10 vezes, mantendo-se mesmo assim o processo em condi¢oes de pressdo desejada
com uma diminui¢do considerada da oscilacdo do atuador (valvula).

16 I T I T I T I
14 4 A -
: —A—Kc (8V-8V) -
12 4 Kc=594,06*Hz"\(-2,69) 4
| R?=0,999 1
10 —@— Kc (4V-6V) }
1 Kc=143,95*Hz/\(-2,57) '
8 - A R°=0,993 7]
S ]
6 —m— Kc (2V-4V) )

Kc=35,05"Hz/(-2,444)

. ] .\ ‘\A R?=0,99 1
\

° T i
7 ° A
4 .\. \.\. A ]
D |
04 —n ' . .
T T T T T T T
4 6 8 10

Hz (Volts)

Figura Il. 9 — Variacado de constante proporcional (Kc) em fungao da abertura da valvula e

da rotacdo da bomba helicoidal.

As condicbes mais usadas no processo fermentativo € o de abertura de

véalvula com tensdo de 2 a 4 volts.
A Figura Il. 10 apresenta os dados adquiridos durante um processo

fermentativo. Verifica-se que a pressdo oscila em torno do set-point durante mais de
5 horas de processo sendo os dados adquiridos a cada 3 minutos.
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Figura Il. 10 — Perfil de flutuagdo da pressao durante parte do processo fermentativo.

[1.4.1.5. CONTROLE DA VAZAO DE ENTRADA NO TANQUE FLASH

O controle da vazdo de entrada do tanque flash foi realizado conforme o
esquema apresentado na Figura Il. 11. Para este propésito, a medida da vazao foi a
variavel controlada, fornecida por um medidor de vazdo magnético, localizado entre o
tanque flash e a saida do sistema de filtracdo. As variaveis manipuladas foram: a abertura
da valvula de entrada do tanque flash e a rotagdo da bomba helicoidal de circulagdo do

processo.

Como acontecido no controle da pressao do sistema de filtracao, a principio a
vazao seria controlada somente pelo ajuste da abertura da valvula, com atuador
eletrénico, na entrada do tanque flash. Porém isto ndo foi possivel devido ao super
dimensionamento desta valvula para a linha e vazdo onde esta localizada. O ajuste fino
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do controle da vazao foi realizado com a variacdo da rotacao da bomba helicoidal de
circulagao.

Assim sendo, com esta valvula, a sensibilidade da abertura em relagédo a
vazao era baixa. Para o controle de uma vazdo de entrada do tanque flash de
aproximadamente 230 L/h com vacuo de 120 mmHg a valvula operava com 14 % de
abertura. Quando a valvula estava posicionada com 15 % de abertura, a vazao passava
para cerca de 300 L/h e quando posicionada para 13 % de abertura, a vazao diminuia
para 190 L/h. Para minimizar esta oscilagédo, foi realizado um ajuste fino da vazao de
entrada do tanque flash através da variagdo de rotagdo da bomba helicoidal de

circulagao.

A variacao da abertura da valvula de entrada do tanque flash e da rotacdo da
bomba helicoidal foi realizada através de um controlador PID feedback do tipo SISO.
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Figura Il. 11 — Variaveis controladas e manipulada para o controle da vazao da entrada do
tanque flash.

a) SINTONIA DO CONTROLADOR PID

Para controlar a vazdo do caldo fermentativo através do tanque flash, foi
utiizada uma valvula com atuador eletrénico na entrada do tanque e a bomba de
circulagdo do processo. A vazdo que passa por esta valvula sofre grande influéncia da
pressao do sistema de filtracdo, da abertura da valvula de retorno e do vacuo do tanque
flash, por isso, ndo foi possivel encontrar uma condigdo adequada pela metodologia
proposta na literatura para o ajuste do parametro do controlador PID.

O controle em questao foi realizado com parédmetros obtidos pelo proprio
software em uma rotina de auto-sintonia, ja que nao foi possivel manter uma oscilacéo

sustentada com a pressao constante e a vazdo adequada.
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As condicbes utilizadas para o controle de vazao no tanque flash sao
apresentadas na Tabela Il. 4 onde o ganho proporcional € constante para a faixa de
vazao da bomba helicoidal para tenséo de alimentagcédo de 6 a 8 volts.

Tabela Il. 4— Parametros dos controladores PID para a vazao no tanque flash.

Parametros Valvula Bomba
K. (Volts/L/h) 0,001 0,02
T (S) 0,5 0,5

T4 (S) 0,0125 0,0125

1.4.2 Interfaces Homem Maquina (IHM)

As interfaces de controle Homem Maquina foram programadas utilizando o
software LabVIEW conforme as l6gicas apresentadas anteriormente para o controle de
nivel do fermentador e do tanque flash, vacuo e da vazéo de entrada do tanque flash e a
pressao do sistema de filtragdo. Porém, outras l6gicas também foram utilizadas de modo
simples e direto e serao descritas em cada IHM.

Estas interfaces estao divididas em diversas pastas de monitoragéo e controle

de uma determinada variavel do processo e de uma parte superior, sempre visivel.

Nesta parte superior o operador fornece o nome e a localizacdo do arquivo
onde serdo registradas as informacdes de todas as variaveis do processo bem como o
tempo em que elas serdao gravadas. Também é possivel verificar o dia e a hora de
partida, bem como o tempo total do experimento. Na parte superior € informada a
condicao atual da rede elétrica através do equipamento de protecdo (No-Break) e caso
ocorra uma falha, esta é indicada imediatamente ao operador.

As telas construidas (IHM) séo apresentadas a seguir.
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[1.4.2.1. CONTROLE GERAL

A Figura Il. 12 apresenta a parte superior e a tela de controle geral da IHM
desenvolvida. Nesta interface, sdo fornecidas as condi¢cdes operacionais (set-point) do
fermentador e das bombas peristalticas de alimentacdo de substrato, de retirada do
permeado e de purga.

Para o fermentador, sdo fornecidas as condi¢bes de agitacdo, temperatura e
do tempo de adicdo de antiespumante e sao registrados os valores das variaveis

fornecidos pelo mesmo.

O controle das bombas peristalticas é realizado através dos valores de vazao,
didmetro da tubulacao utilizada, o sentido de rotacao e o volume a ser adicionado. Esta

leitura fornece além das variaveis de controle, a vazao total adicionada ao fermentador.

Nesta interface também séo fornecidos dados de pressao, turbidez e vazao e
€ possivel entrar com dados do processo como brix, viabilidade, meio e sensibilidade da
bdia de nivel do fermentador.
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Figura Il. 12 — IHM de controle geral do processo fermentativo.

[1.4.2.2. COMPORTAMENTO

A Figura Il. 13 apresenta a interface onde é possivel visualizar o
comportamento de todas as variaveis durante o processo fermentativo. Os dados usados
para a realizagdo do grafico de comportamento séao fornecidos pelo arquivo de registro de
dados configurado pelo operador. Para a realizacdo do grafico basta escolher a variavel

desejada na lista de varidveis e apertar o botéao “plotar”.
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Figura Il. 13 — IHM de visualizacdo do comportamento de todas as variaveis do processo.

[1.4.2.3. MEDIDOR DE VAZAO

A interface de controle e monitoragdo dos medidores de vazao de gas e de
liquido € apresentada na Figura Il. 14. Nesta IHM é possivel ativar os medidores de vazao
para a medida do processo, bem como zerar o totalizador de fluxo. Esta interface néo foi
muito utilizada, pois o sistema de vacuo interfere na medida do gas carbodnico produzido e
0s medidores de vazao de liquido apresentam ruidos de leitura devido ao perfil de fluxo
pistonado apresentado pelas bombas peristalticas.
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Figura Il. 14 — IHM de controle e monitoracao dos medidores de vazao de gas e liquido.

[1.4.2.4. CONTROLE DE NiVEL E DO VACUO DO TANQUE FLASH

A IHM de monitoracdo e de controle do nivel e do vacuo do tanque flash &
apresentada na Figura Il. 15. Para o controle do nivel o operador ajusta os valores de
rotagéo da bomba helicoidal de circulagéo, o valor intermediario desejado da rotagao (set-
point) da bomba helicoidal de succdo do tanque flash, a amplitude (delta) e a
porcentagem de variagdo da rotagdo. Conforme o nivel vai aumentando ou diminuindo no
interior do tanque, a vazao da bomba de sucg¢édo vai aumentando ou diminuindo de modo

a manter o nivel constante dentro de uma pequena faixa de oscilagao.

Ja no controle do vacuo do tanque, o operador ajusta o nivel de vacuo
desejado e a oscilacao (limite superior e inferior) em que o vacuo pode operar € ativar o

mecanismo de acionamento e desligamento do sistema de vacuo.
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Nesta IHM também é fornecida a temperatura do interior do tanque flash e da
sala onde esta localizado o equipamento.

Cantrale - Geral | Compartamenta | Flows Meter  Flash (Mivel & Wacua) |Press§o,|'\-'az§o,l'RPM Seqguranca | Calbrar-bombas

Hivel-Flash NI"v:E| - Ferm Controle—vaeI WanLne Tor-Flash TeC-Sala
P - {_Flash .2,- @ Flash 33,38 34,09
Baixo

Helicaidal

Carfoss [W]  Delta % ‘baldor %]
;Jo.oo f:ﬂu.uu f;]u.uu }jD.DD S.P. Yacuo ligsr  Desligar
350,00 ) 2
Status
Yolts Hertz Vazdo [LfH] Danfoss +}-5P
{0.00 {000 {0.00 e
. 5.F
Yacuo-Flash Alivar
Yolts Hertz yapZo [LfH] Baldor e — Inferior
|758.20 C =
J.00 jo Jo.oo Plat 0 K = Superior
Bomba Helicoidal Flat 1 warua-Flash Leitura
10.0— 800.0 -
T 8.0- 730.0-
=l o
= 60— 5 780.0-
i} =
7al il [=h
E 40 £ 740.0-
£ zo- 720.0-
0.0+, ! 700.0-, ,
1] 100 1] 3e0
Time: Time

Tab Control

Figura Il. 15 — IHM de monitoracdo e de controle do nivel e do vacuo do tanque flash.

[1.4.2.5. CONTROLE E MONITORAGAO DA PRESSAO DO SISTEMA DE FILTRAGAO E DA
VAZAO DE ENTRADA DO TANQUE FLASH.

Para o controle e monitoracao da pressao do sistema de filtracdo e da vazao
de entrada do tanque flash foi utilizado a IHM apresentada na Figura Il. 16. O controle
destas variaveis é realizado através de controladores PID onde o operador ajusta o valor

desejado (set-point) de cada parédmetro e as constantes proporcional (Kc), integral (Ti) e
derivativo (Td) do controlador.
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O controlador pode operar no modo automatico ou manual através da selecao
do botdo e em cada caso os graficos apresentam um perfil das variaveis manipuladas e
controladas durante um determinado tempo de processo (cerca de 5 minutos). Com isso,
o operador verifica se os parametros estao dentro das condi¢des desejadas e a oscilagao
das variaveis manipuladas para esta finalidade podendo interferir de modo a promover

uma ac¢ao mais rapida ou lenta dos dispositivos de controle.
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Figura Il. 16 — IHM de monitoracédo e de controle da pressao do sistema de filtracao e da
vazao de entrada do tanque flash.

[1.4.2.6. DISPOSITIVOS DE SEGURANGA

A Figura Il. 17 apresenta a IHM com os dispositivos utilizados para a

seguranga do processo fermentativo extrativo. As variaveis escolhidas como indicadoras
de provaveis problemas para o bom funcionamento do processo foram: a pressdao do

sistema de filtragdo, a vazao de entrada do tanque flash, o vacuo do tanque flash e o
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tempo em que o nivel do tanque flash e o nivel do fermentador permanecem baixos ou

elevados.

Assim, caso a pressao do sistema de filtragdo passe pelo limite superior pode
ser a indicacdo de um provavel entupimento de alguma linha e circulagdo e, caso passe
pelo limite inferior, pode ser o indicativo de um provavel rompimento ou vazamento de

alguma linha.
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Figura Il. 17 — IHM com os dispositivos de seguranca do processo fermentativo.

A extrapolagéo dos limites superior ou inferior da vazao do tanque flash indica
um problema de controle podendo acarretar problemas de transbordamento,
esvaziamento ou vazamento do processo. Ja a extrapolacdo do vacuo do tanque flash
indica um rompimento da linha de vacuo, ou de vazamento de ar, ou de formagéo

excessiva de espuma ou de travamento da bomba de vacuo.
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O controle do tempo em que o nivel do tanque flash e do fermentador
permanecem altos ou baixos é importante para prever provaveis problemas de

transbordamento, de esvaziamento e de alimentacéo dos reatores.

Assim, o operador pode escolher quais variaveis serdo monitoradas pelo
sistema de seguranca pelo acionamento do botdo de controle e definir os limites

superiores e inferiores de cada variavel.

Caso alguma variavel ultrapasse estes limites, o alerta pode ser disparado
para uma conta de e-mail ou para uma mensagem no celular do operador via torpedo
SMS e, se a opcao de parada do sistema estivar ativado, o processo € interrompido

imediatamente.

Como o processo fermentativo € executado por um grande periodo de tempo,
esta IHM é de grande utilidade, pois informa o operador dos problemas ocorridos
imediatamente, mesmo o operador ndo estando ao lado do sistema, podendo ser

tomadas medidas corretivas de modo a ndo perder o ensaio experimental.

[1.4.2.7. CALIBRAGCAO DO VOLUME TOTAL BOMBEADO

A Figura Il. 18 apresenta a IHM para a calibragdo do volume total bombeado
pelas bombas peristélticas de alimentacdo, permeado e purga. Esta interface possibilita
ao operador calibrar o volume recolhido pela linha do permeado e purga e o volume
alimentado com os valores fornecidos pelas bombas peristélticas. O erro apresentado
entre os volume recolhido ou alimentado com o valor fornecido pelo sistema foi menor

que 5 % para mais ou menos.

Com isso, foi possivel manter o tempo de residéncia do meio fermentativo

dentro das condi¢des desejadas e dentro de uma oscilagao aceitavel.
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Figura Il. 18 — IHM para calibragdo do volume total bombeado pelas bombas peristélticas.

[1.4.2.8. CONTROLE EXTERNO DO PROCESSO

O programa desenvolvido de controle do processo fermentativo através das
Interfaces Homem Maquina (IHM) pode ser acessada externamente através de qualquer

navegador de internet conforme pode ser observado na Figura Il. 19.

O acesso externo pode ser aberto a qualquer pessoa, com ou sem senha, ou
ser limitado a uma maquina através de seu numero IP (Internet Protocol) que foi o caso
deste trabalho. Com isso, foi possivel acompanhar o processo mesmo estando longe,
podendo monitorar e alterar condicées operacionais, visto que 0s ensaios experimentais

apresentam um longo tempo de duragéo, fermentando por semanas, 24 horas por dia.
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Figura Il. 19 — Controle externo da IHM de controle do processo fermentativo.
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I1.,5. Conclusoes

Neste capitulo foram elaborados as rotinas de comunicacao, desenvolvimento
dos softwares supervisérios e a implementagdo, configuracdo e sintonia dos
controladores no processo.

Assim, foi possivel concluir que:

As rotinas e sub-rotinas desenvolvidas para o controle do processo
fermentativo extrativo apresentaram um bom desempenho e robustez exigindo um menor
esforco de programacao favorecendo a concentracdo de esforcos para a montagem o

sistema como um todo.

As Interfaces Homem Maquina satisfizeram as necessidades do processo
fermentativo extrativo fornecendo uma visualizacdo das variaveis do processo, uma boa
disposicao das informagdes fornecidas e seguranga através do dispositivo de alarmes de
processo.
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CAPITULO lll.Ensaio Experimental
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l11.1. Resumo

Neste capitulo sdo apresentados os procedimentos realizados para a
elaboracdo do ensaio experimental fermentativo extrativo bem como a discussédo dos
resultados obtidos. Para a realizacdo dos ensaios experimentais foram utilizadas as
configuracdes propostas pelo Protétipo-4 conforme descrito no CAPITULO | (Montagem e
Instrumentacdo do Sistema Fermentativo) sendo a Interface Homem Maquina (IHM)
desenvolvida para a supervisao e o controle do processo conforme descrito no
CAPITULO II. (Elaboragdo das Rotinas de Comunicacdo, dos Softwares Supervisérios e
Implementacdo de Controladores no ). A fermentagcdo foi realizada utilizando como
substrato melaco de cana de agucar diluido em agua em 4 niveis de teor de agucar
sendo: 180, 230, 280 e 330 g/L. Em um primeiro estagio realizou-se a fermentacao
batelada com o sistema de extracdo a vacuo com a finalidade de converter todo agucar
em alcool. Logo em seguida foi iniciada a fase continua extrativa com a finalidade de
concentrar a biomassa até valores de 10 % em volume. Apds a concentracao celular
estabilizada, a concentracao de substrato na alimentagédo foi alterada para o préximo
nivel mantendo a mesma concentracao celular. O tanque flash operou com um nivel de
vacuo de 110 a 130 mmHg mantendo a concentragdo de etanol no reator entre 40 e
60 g/L. Os resultados de produtividade do processo fermentativo extrativo foi comparado
com dados obtidos em fermentagdo continua tradicional demonstrando que o processo
desenvolvido apresenta um desempenho melhor. A fermentacdo como um todo teve um
tempo total de operagdo de cerca de 650 horas, perfazendo 27 dias de processo
continuo. O programa de supervisao armazenou quase 13 mil linhas de informagédo de
todas as variaveis do processo. Estas informagdes, conjuntamente com os resultados
analiticos, comprovam a viabilidade técnica e operacional do processo fermentativo

extrativo proposto.
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ll.2. Introducao

O Laboratério de Engenharia de Bioprocessos possui uma ampla experiéncia
no estudo de processos fermentativos para produgdo de etanol, entre eles, Andrietta
(1994) que realizou a modelagem, simulacdo e controle de fermentagdo alcodlica em
escala industrial utilizando quatro reatores de mistura perfeita ligados em série. Este
processo encontra-se atualmente em operacao em diversas destilarias do Estado de Sao
Paulo (Usina Guarani, Costa Pinto, e outras) com étimos rendimentos e produtividades.

Alves (1996) estudou o efeito da temperatura na cinética do crescimento do
microrganismo. Para esta finalidade, realizou ensaios experimentais em fermentacao
continua na faixa de 28 a 38 °C e o microrganismo utilizado foi a Saccharomyces
cerevisiae cedida pela Usina Santa Adélia (SP) selecionada entre oito linhagens de

leveduras diferentes.

Carvalho (1996) verificou o efeito da temperatura e da concentragdo de etanol
nos parametros cinético que quantificam a reproducao e a morte celular em fermentacao
alcodlica continua com reciclo de células. Para isso realizou ensaios na faixa de
temperatura de 28 a 37 °C e concentracdo de etanol de 65 a 110 g/L obtendo uma
indicagédo do aumento da morte celular com o aumento da temperatura e da concentragao
de etanol no reator.

Silva et al. (1999) desenvolveram em computador a modelagem, a simulacao
e o controle do processo de fermentagdo alcodlica continua extrativa, utilizando tanque
flash a vacuo através de dados experimentais obtidos por Andrietta (1994) e Carvalho
(1996). Os resultados encontrados em sua simulacdo demonstram que o sistema
extrativo possui uma elevada produtividade e conversdo quando comparado com 0s

processos continuos tradicionais.
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Mais recentemente, Atala et al. (2001) realizou o estudo do processo
fermentativo com alta densidade celular através de experimentos em batelada alimentada
estendida, obtendo um modelo matematico deterministico, validado por dados
experimentais, que descreve o0 processo fermentativo na faixa de temperatura de 28 a
40 °C.

Costa et al. (2001) determinaram as estruturas de controle em um processo
de fermentacado alcodlica acoplado a um tanque flash a vacuo, utilizando o modelo
encontrado por Atala (2000) propondo um controlador adaptativo de matrizes dinamicas
DMC (Dynamic Matrix Control).

O estudo experimental do processo de fermentacdo continuo acoplado a um
evaporador flash € uma continuidade desta linha de pesquisa do laboratério,
possibilitando a interligacdo de varias pesquisas desenvolvidas conforme citado
anteriormente. O processo requer um grau elevado de instrumentagdo associado a um

programa de monitoracao e controle do processo fermentativo.

111.3. Material e Métodos

[1.3.1.1. Material

a) MICRORGANISMO

A levedura Saccharomyces cerevisiae cultivada no Laboratorio de Engenharia
de Bioprocessos do Departamento de Engenharia de Alimentos - FEA/UNICAMP foi o
microrganismo utilizado no processo fermentativo. O microrganismo foi cedido pela usina
Santa Adélia e em estudos realizados por Alves (1996), apresentou melhor crescimento e
tolerancia ao etanol quando comparada com outras cepas. A levedura é mantida em agar
inclinado P.D.A. (Potato Dextrose Agar) e é repicada periodicamente.
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b) INOcuLO

O inbculo utilizado para a o inicio do processo fermentativo extrativo foi
preparado em trés etapas sendo a primeira de ativagdo, a segunda de crescimento e a
terceira de adaptacdo. Em todas as etapas, o meio foi esterilizado em autoclave por
15 minutos a 121 °C. Os repiques e transferéncias da levedura Saccharomyces
cerevisiae foram realizadas em camara de fluxo laminar caracterizada por apresentar um
ambiente estéril.

A fase de ativagdo foi preparada a partir da levedura armazenada sob
refrigeracdo repicando-a para um novo tubo com Agar inclinado, conforme composicao

listada na Tabela lll. 1, e mantendo-a na temperatura de 33 °C.

Tabela Ill. 1 — Componentes utilizados para o preparo do indculo.

Componentes Concentracao (g/L)
Glicose 10 g
Peptona 509
Extrato de malte 3,09
Extrato de levedura 3,09
Agar Bacto 20 ¢

A etapa de crescimento foi realizada repicando o microrganismo do Agar
inclinado para um tubo de ensaio com aproximadamente 10 mL contendo as mesmas
composi¢cdes que 0 meio da etapa de ativagado, porém sem a utilizagdo do Agar bacto.
Apdés o repique, o tubo foi mantido, por um dia, sob temperatura controlada de 33 °C
sendo logo em seguida transferido para um Erlenmeyer aletado contendo cerca de 90 mL
com a mesma composicdo usada anteriormente, mantida sob agitacdo de 120 RPM
durante 24 horas na temperatura de 33 °C.

114



A etapa final, de adaptacéo, foi realizada através da transferéncia do volume
da etapa de crescimento para um erlenmeyer aletado contendo um volume de 400 mL de
meio de fermentacdo, ou seja, melago de cana de acucar diluido em agua para uma
concentracao de 180 g/L de ART sendo mantida nas mesmas condigbes da etapa
anterior. A inoculagéao no fermentador foi realizada através de conexdes estéreis, sendo o

indculo transferido por gravidade.

c) MEIO DE FERMENTAGAO

O meio utilizado na fermentacéo foi o melagco de cana-de-acucar cedido pela
Usina Ester contendo cerca de 70 % de pureza em agucar (ART). A diluigéo foi realizada
com agua de acordo com a necessidade do processo fermentativo. Foram utilizados 4
niveis de diluicdo do meio de fermentagdo sendo eles: 180, 230, 280 e 330 g/L de
acucares redutores totais.

A esterilizagéo foi realizada em autoclave por 30 minutos a 121°C. Durante a

fermentagdo foram utilizados o antibiético e o antiespumante de marcas comerciais

Bussan e FG10, respectivamente.

[11.3.1.2. Operagéo do Sistema Fermentativo Extrativo

a) PREPARO DO SISTEMA DE FILTRAGAO

Antes de entrar em operacao, foi realizada uma lavagem dos filtros, passando
uma solugéo de NaOH 2N a 40 °C em circuito fechado durante 4 horas e enxaguado com
agua por mais 4 horas. Este procedimento retira o material aderido nas paredes do
elemento filtrante, recuperando assim a capacidade de filtracao.

O sistema de filtragao possui dois elementos filtrantes. Neste caso foi utilizado
apenas um filtro ficando o outro disponivel, garantindo assim, maior autonomia em termos

de tempo de preparo da fermentacdo. Com o decorrer do tempo de processo, o
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desempenho do filtro diminuia em relagdo a condicao inicial, sendo necessario realizar a
sua lavagem e a esterilizagdo. Com isso, o outro filtro estava disponivel ndo ocorrendo a

parada de todo o sistema.

b) ESTERILIZAGAO

A montagem do Protétipo-4 acarretou em uma grande adi¢cdo de instrumentos
de medida como sensores de pressao, temperatura, valvulas com atuador eletrénico e
medidor de vazdo magnético entre outros. Estes instrumentos ndo suportam a exposi¢ao
prolongada de condigbes extremas como temperatura e umidade elevada ndo sendo
possivel utilizar vapor saturado nestes sensores. Para contornar esta situagao, depois da
lavagem foi circulada uma solucao de etanol 70 % por todos os equipamentos e linha de
processos por cerca de 2 horas para entdo prosseguir com esterilizagao via vapor nos

demais equipamentos.

A esterilizagdo utilizando vapor foi realizada apdés a montagem dos
equipamentos, fazendo passar vapor saturado a 121°C e 1 atm em todo o sistema de
fermentagao durante 2 horas, exceto na linha dos sensores.

c) PROCESSO FERMENTATIVO EXTRATIVO

O processo fermentativo proposto pelo protétipo-4 apresenta um volume de
trabalho de aproximadamente 5 L. Apds a esterilizacdo do sistema, este volume foi
completado com o meio de fermentagdo contendo melago de cana de agucar diluido a
uma concentracao de 180 g/L. O sistema foi colocado em operacéao através do sistema
de controle e supervisdo, fazendo passar o0 meio por todos o0s equipamentos
(fermentador, filtro, tanque flash, tubulagdes e bombas) e entado foi acionado o sistema de
vacuo, sendo o nivel de vacuo do tanque flash diminuido gradativamente até valores
proximo de 110 mmHg.
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Ap6s a estabilizagdo do sistema, com a temperatura de 33 °C, vazédo de
entrada do tanque flash sob controle e o vacuo nos niveis desejados, foi realizada a
inoculagdo do sistema conforme descrito no item I11.3.1.1. O processo fermentativo foi
dividido em etapas para facilitar o controle e a operacao do sistema.

A primeira etapa, fase batelada extrativa, foi iniciada logo em seguida a
adicao do in6culo e teve por objetivo promover o consumo total de substrato. As valvulas
do sistema de filtracdo foram ajustadas para que se trabalhasse com somente um filtro e
sem retirada do mosto filtrado. A vazao de circulacdo do sistema de filtracdo foi alta,
porém a pressao foi ajustada para niveis baixos com a finalidade de prolongar o tempo de
operacao do filtro. Durante a fermentacédo, a medida que a concentracao de etanol foi
aumentando, o mesmo foi sendo retirado pelo tanque flash e condensado pelo sistema de
condensacao, sendo o volume evaporado completado com meio de fermentacéo. O fim
da etapa batelada foi observado pela estabilizacdo da leitura de turbidez e do volume de
condensado. Neste caso, a monitoracao da producédo de gas carbbnico pelo medidor de
vazao de gas nao foi possivel devido a oscilagdo do nivel no interior do fermentador e
pelo vacuo do tanque flash que retira 0 gas pelo sistema de vacuo. Por outro lado, a
retirada do gas do meio fermentativo promove uma leitura mais acurada da turbidez do
processo.

Com o fim da etapa batelada, foi iniciada a fase continua extrativa pelo
acionamento da bomba peristaltica acoplada ao sistema de filtragdo. A vazado desta
bomba foi ajustada para a retirada do mosto filtrado correspondente a uma taxa de
diluicao inicial de 0,03 h'. Com isso, o sistema alcangou um novo estado estacionario
verificado pela estabilizagdo da leitura de turbidez. Assim, a taxa de diluicdo sofreu um
ligeiro acréscimo e um novo estado estacionario foi alcangado. Este procedimento foi
realizado até que a taxa de diluicdo atingisse valores de 0,1 h” o que representa um
tempo de residéncia de 10 horas.

Paralelamente as leituras de turbidez foram realizadas medidas do volume de
células no sistema. Quando a concentracao celular atingiu valores de 10 % v/v, a bomba
de purga foi acionada mantendo os valores de tempo de residéncia do processo, ou seja,
a vazdo da bomba de permeado foi diminuida. A retirada do fluido proveniente do sistema
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de filtracao e da purga diminuia o nivel do meio fermentativo no fermentador acionando o
mecanismo de detecgao de nivel, que ligava a bomba peristaltica de alimentacao de meio
fermentativo, mantendo o nivel constante durante toda a fermentacao. A condicao de taxa
de diluicdo e concentragao celular foi mantida por cerca de 3 tempos de residéncias
(neste caso, cerca de 30 horas), ocorrendo a alimentacdo de meio fermentativo com
concentracao do primeiro nivel de estudo, 180 g/L. Apds o término desta etapa, 0 meio de
alimentacao foi alterado para o segundo nivel (230 g/L) mantendo as mesmas condi¢des
de taxa de diluicdo e concentragao celular.

Ajustes foram realizados na vazdo da bomba de permeado e de purga para
manter a mesma concentracdo celular e o sistema foi mantido por mais 3 tempos de
residéncia em cada nivel de teor de aglcar na alimentagdo. Este procedimento foi
realizado até o quarto nivel do meio de fermentacao (330 g/L). Entre um nivel e outro, a
vazao do mosto fermentado que passava pelo sistema de filtragdo era trocada para o
segundo filtro, para que o procedimento de limpeza e esterilizacdo fosse realizado no

primeiro filtro.

Amostras do caldo fermentativo de aproximadamente 30 mL foram recolhidas
periodicamente para a realizacdo de analises de concentracdo de acucares redutores
totais, massa seca, viabilidade e concentragdo de alcool. Na solugdo condensada foram
realizadas analises de concentracao de etanol e volume recolhido.

[11.3.1.3. Operagéo do Sistema Fermentativo Continuo Tradicional

Para comparar os resultados obtidos com o processo fermentativo extrativo
foram realizados ensaios com o processo fermentativo continuo tradicional. Neste caso, o
sistema fermentativo foi composto somente pelo fermentador, sistema de filtracdo e
bomba helicoidal de circulagdo ndo sendo conectado ao sistema de vacuo, o tanque flash
e a bomba de retorno ao fermentador.
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A instrumentagéo foi compativel com o sistema montado, sendo monitorado e

controlado pela Interface Homem Maquina desenvolvido em linguagem LabVIEW 6.1.

Com o aprimoramento do processo classico de producao de etanol (Melle-
Boinot), as industrias sucroalcooleiras encontraram nos processos continuos uma nova

expectativa para o0 aumento da produtividade e rendimento do processo.

Os sistemas continuos compreendem uma retirada do vinho e uma
alimentacao permanente no tanque de fermentacao. Varios sdo os fatores que interferem
no rendimento e produtividade do processo como a concentragdo de células no reator
que pode ser controlada pela purga, tempo de residéncia que é estabelecida pela vazao
de alimentagdo, concentracdo de substrato na alimentagdo do mosto e a temperatura

entre outros.

Por estas consideragbes, o estudo do sistema continuo tradicional tem por
objetivo verificar a influéncia da taxa de diluicao (tempo de residéncia) e da concentragao
de biomassa no reator sobre parametros de processo como rendimento e produtividade.
Para isso, fermentacbes em sistemas continuos foram realizadas, variando a

concentracdo de biomassa no interior do reator e a taxa de diluicdo do processo.

a) PREPARO DO SISTEMA DE FILTRAGAO

Procedimento idéntico ao apresentado anteriormente no item 111.3.1.2
Operacao do Sistema Fermentativo Extrativo.

b) ESTERILIZAGAO

A esterilizagdo utilizando vapor foi realizada apés a montagem dos
equipamentos, fazendo passar vapor saturado a 121 °C e 1 atm em todo o sistema de
fermentagdo durante 2 horas. Neste caso ndo houve problemas com sensores, pois o
sistema ndo possuia linha de divisdo de fluxo nem o tanque flash.

119



c) PROCESSO FERMENTATIVO CONTINUO

O sistema continuo foi constituido por um biorreator “BioFlo Il System”
produzido por “New Brunswick Co.” utilizando uma cuba de pirex de 2 L, sistema de micro
filtracdo tangencial com a finalidade de reter a célula no processo, bomba helicoidal com
a finalidade de circular meio fermentativo através do sistema de filtragdo para a obtencao
do permeado (meio fermentado livre de células), trés bombas peristalticas sendo uma
para controle da vazdo do permeado, a segunda para o controle da alimentagédo e a
terceira para a realizacdo da purga do sistema. O sistema composto pelo fermentador,
filtros, bomba helicoidal e pelas mangueiras tinha um volume total util de 3760 mL.

Apoés a esterilizagdo do sistema, este volume foi completado com o meio de
fermentagado contendo melaco de cana de agucar diluido a uma concentracao de 180 g/L
e colocado em operacao através do sistema de controle e supervisdo, fazendo passar o
meio por todos os equipamentos. Com a temperatura controlada em 33 °C, foi realizado a
inoculagéo conforme descrito no item 111.3.1.1.

Com isso, deu-se inicio a fase batelada onde objetivou-se a converséo total
dos agucares em alcool, sendo a conversao monitorada pela producao de gas carbdnico
e pela turbidez. No fim desta fase, foi fixada uma vazao de permeado correspondente a
menor taxa de diluicdo iniciado a fase continua com reciclo total de células, onde a
concentracao celular foi aumentada até que atingisse a concentracdo desejada. Com o
sistema estabilizado, foram retiradas amostras e uma nova condicdo de biomassa e

vazao foi iniciada.
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111.3.2 Métodos Analiticos

[11.3.2.1. Concentracao de Células Totais

A concentracdo de células em base seca foi determinada por gravimetria. As
fracoes do meio fermentado foram retiradas e centrifugado por 10 minutos a 10.000 RPM
em frascos previamente tarados. As massas decantadas foram ressuspensas por trés

vezes em agua destilada e ao final secas em estufas a vacuo na temperatura de 70 °C.

111.3.2.2. Volume de Células Umidas no Reator

O volume de células no reator foi determinado pela centrifugacédo de 10 mL de
amostra a 10.000 RPM e 10 minutos sendo logo em seguida recolhido o sobrenadante e
determinado seu volume. A diferenca entre o volume da amostra e o volume do
sobrenadante multiplicado por 10 representa a porcentagem de células no reator. Neste
caso considerou-se que todo o precipitado fosse composto unicamente por biomassa.

[11.3.2.3. Viabilidade

A viabilidade celular foi medida através do método da coloracido das células
mortas por corante de azul de metileno através da contagem em camara de Neubauer.
Segundo Lafforgue et al. (1994), este método baseia-se no principio de que células
mortas ndo conseguem reduzir o corante que absorvem, se tornado azuis. A viabilidade
celular foi entdo expressa em termos da quantidade total de células, como sendo a razédo
entre o numero de células brancas (vivas) e o niumero de células totais (brancas mais

azuis).
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[11.3.2.4. Concentragéo de Agucares, Etanol e Glicerol.

As concentracbes de acucares, de etanol e de glicerol foram determinadas
através de andlises em HPLC modelo Varian 9010. Para isso foi utilizada uma coluna
cromatografica de marca Bio Rad modelo HPX 87H climatizada na temperatura de 30 °C.
Como eluente utilizou-se uma solugdo de acido sulfurico pH 1,4 com um fluxo de
0,70 mL/mim.

Foram usados como padrdes solu¢des coquetel de sacarose, glicose, frutose,
glicerol e etanol, nas concentragdes de 0,01 % a 4 %, sendo o software Millennium® v.2.1
usado para integrar e quantificar os dados obtidos.

[11.3.2.5. Concentragao de etanol por indice de refragao

Durante o processo fermentativo a determinacdo rapida do teor de etanol
tanto da fase condensada quanto no caldo fermentativo foi necessaria. Para a
determinagdo de etanol pelo indice de refragédo, destilou-se 10 mL de amostra em um
destilador e 20 mL do destilado foi recolhido. Em seguida o indice de refragéo é lido em
um refratbmetro. Com o auxilio de uma tabela de conversdo de indice de refracao

determinou-se a concentracao de etanol no meio fermentativo.
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l1l.4. Resultados e Discussao

111.4.1 Sistema Fermentativo Extrativo

Com a finalizagdo da montagem do Prot6tipo-4 e do sistema de supervisao e
controle (IHM) foi realizada a fermentagdo alcodlica extrativa. A fermentagdo como um
todo teve um tempo total de operacédo de cerca de 650 horas, perfazendo 27 dias de

processo continuo.

O programa de supervisdao armazenou quase 13 mil linhas de informacéao de
todas a variaveis do processo. Estas informacdes conjuntamente com os resultados
analiticos, obtidos das amostras retiradas durante o processo fermentativo, serao
apresentados nos graficos a seguir.

As informagbdes apresentadas correspondem a um ensaio fermentativo
extrativo onde se procurou manter a concentragdo celular no reator constante e igual a
10 % do volume do processo. A concentracao de substrato utilizada na alimentacao foi
sendo alterada conforme os niveis de estudo (180, 230, 280 e 330 g/L de acgucares
redutores totais).

Apos a finalizagédo dos ensaios com 10 % de célula no reator, foi aumentada a
concentracao para cerca de 15 %. Porém o melago utilizado acabou devido a grande
quantidade de testes realizados e um novo lote foi providenciado. O novo lote apresentou
uma quantidade de impurezas muito elevada (50 % de ART, sendo 70 % no lote anterior)
mudando completamente o comportamento e desempenho do processo. Para efeito de
comparagao estes resultados ndao foram adequados e o ensaio foi finalizado. Os
resultados apresentados se referem somente a concentracdo de 10 % v/v 0 que
corresponde a cerca de 450 horas perfazendo cerca de 19 dias de operacao.

A taxa de diluicdo no estado pseudo-estacionario foi de 0,1 h’
correspondendo a um tempo de residéncia de 10 horas. O volume de trabalho do sistema
fermentativo determinado com agua corresponde a cerca de 5 litros. Para a taxa de
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diluicao desejada, a vazao de entrada e de saida deveria ser de 500 mL/h ou 8,3 mL/min
sendo este controlado pelas bombas de permeado e de purga. A vazdo de condensado,
que é recolhido no sistema de condensacao, é relativamente baixa quando comparada

com as outras vazoes de saida.

Infelizmente n&o foi possivel estudar um tempo de residéncia menor devido a
limitacdo operacional do sistema de filtracdo que trabalhou praticamente no seu limite.
Vazbées maiores de permeado acarretariam em operagdes com pressdo elevadas

ocasionando a diminuigao da viabilidade celular e em entupimento precoce do filtro.

A Figura lll. 1 apresenta a variacao da vazao de retirada do caldo fermentativo
pelo sistema de filtracao e pela purga do processo. Como dito anteriormente com o fim da
etapa batelada, que neste caso aconteceu com cerca de 70 horas, foi iniciada a fase
continua extrativa pelo acionamento da bomba peristaltica acoplada ao sistema de
filtracdo. A vazao desta bomba foi ajustada para a retirada do mosto filtrado a uma vazao
de 3 mL/min correspondente a uma taxa de diluicio inicial de 0,03 h™. Com isso, o
sistema alcangcou um novo estado estacionario verificado pela estabilizacao da leitura de
turbidez. Assim, a taxa de diluigdo sofreu um ligeiro acréscimo e um novo estado
estacionario foi alcancado. Este procedimento foi realizado até que a taxa de diluicao
atingisse valores de 0,1 h™" o que representa um tempo de residéncia de 10 horas e uma

vazao de aproximadamente 8,3 mL/min.

O tempo de fermentacdo no estagio batelada foi prolongado devido a
problemas com o inéculo que apresentou uma baixa atividade metabdlica e pelo préprio

volume do processo.

Este procedimento de aumento escalonado favoreceu o controle do processo,
pois o aumento da vazdo de alimentacdo e de retirada foi realizado a medida que a
biomassa foi crescendo. Com isso, ndo foram observados problemas de formacéo de
espuma e o substrato foi mais bem aproveitado no processo fermentativo sendo
convertido praticamente na sua totalidade.
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Figura Ill. 1 — Perfil da alteracdo de vazao da bomba de permeado e de purga do
processo.

As variaveis do processo fermentativo relacionada a massa celular sdo
apresentadas na Figura Ill. 2 onde é possivel observar o perfil da concentracao de
biomassa, da variacdo da leitura de turbidez, do volume de células no sistema
fermentativo e da viabilidade celular. Para facilitar a identificacdo do estagio do processo
fermentativo, o perfil da concentragdo de alimentagdo de substrato também é
apresentado.

A concentragdo de biomassa do processo fermentativo no final da fase
batelada era de aproximadamente 5 g/L e com o aumento da vazéo de alimentagéo na
fase continua esta concentracdo foi aumentada para cerca de 30 g/L. Quando a
concentracao celular atingiu este patamar o volume ocupado pela biomassa era de
aproximadamente 10 % e entdo a purga do processo foi acionada para manter este nivel

de volume celular.
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Figura lll. 2 — Variaveis do processo fermentativo relacionas com a biomassa.

Quando a concentracdo de substrato na alimentagcdo alcangou o nivel de
280 g/L a concentragédo celular comegou a diminuir embora o volume ocupado tenha
permanecido praticamente constante. Durante a realizacdo do ensaio fermentativo a
variavel usada para o controle da concentracao celular foi a medida do volume ocupado

no reator.

Como os valores de volume comegaram a apresentar uma tendéncia de
aumento, a vazao de purga foi aumentada para manter este volume dentro das condi¢des
desejadas. Mesmo observando que a leitura do valor de turbidez estava diminuido a
escolha pela manutencdo do volume foi baseada na hipétese que por ser um meio de
menor fator de diluicdo, a cor mais intensa do meio e a viscosidade maior interferia mais

na leitura de turbidez, mascarando as particulas, e indicando uma leitura menor.
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O fato do volume celular ndo ter diminuido juntamente com a turbidez pode
ser explicado pela sobra de agucares no meio fazendo que o volume celular decantado
pela centrifugacao rapidamente fermentasse expandindo seu volume e fornecendo uma

leitura errada.

Porém as curvas do processo demonstram que o ideal seria ter escolhido
como variavel de controle da concentracdo de biomassa, a leitura de turbidez, pois sua
leitura acompanhou a tendéncia da curva de concentragdo celular durante todo o

processo fermentativo.

Com relacdo a viabilidade celular, quando a concentracdo de biomassa
alcangou valores proximos a 30 g/L a viabilidade era de aproximadamente 95 %. Porém,
com esta concentracdo celular, foram necessarios o aumento da pressao e da vazao da
bomba helicoidal de circulagdo do sistema de filtragdo com a finalidade de manter a
vazao da bomba de permeado e consequientemente o tempo de residéncia do processo.
Estas medidas promoveram um aumento de atrito entre a parede do filtro e da membrana
celular causando a morte da biomassa e a diminui¢cdo da viabilidade celular.

A Figura Ill. 3. demonstra a forte tendéncia linear encontrada entre a
concentracao de biomassa e a leitura de turbidez durante todo o processo fermentativo
extrativo. A utilizagdo de vacuo no sistema fermentativo extrativo além de promover a
retirada do etanol do caldo de fermentagdo, desgaseifica o sistema minimizando a
interferéncia causada pela formacao de gas na leitura de turbidez.

Em processos fermentativos tradicionais a leitura de turbidez sofre a
interferéncia pela producao de gas, pois o sensor entende que a bolha produzida trata-se

de uma particula de um microrganismo.
Assim, com a utilizagdo de vacuo a leitura de turbidez torna-se um importante

parametro de controle, fornecendo em tempo real informagdo sobre a concentragao

celular do processo fermentativo.
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Biomassa(g/L) = -0,00524 + 2,59469 * Turbidez(%)
R=0,991

Biomassa (g/L)

15
Turbidez (%)

Figura lll. 3 — Concentragao celular em fungéo da leitura de turbidez.

O perfil da concentracdo de sacarose, da glicose e da frutose e a sua
transformagdo em agucares redutores totais é demonstrada na Figura Ill. 4. Observa-se
que no inicio da fermentacdo, a concentracdo de sacarose € bem superior a
concentracao da glicose e da frutose. Com o decorrer do sistema batelada, as leveduras
através de enzimas do tipo invertase, hidrolisam a sacarose em glicose e frutose
ocorrendo um aumento significativo da concentragdo destes agucares no meio de

fermentacao.

Nesta figura fica bem evidenciado um grande periodo de adaptacdo das
leveduras no meio (fase lag) de cerca de 30 horas devido ao problema de atividade do
indculo e que durante todo o processo fermentativo a levedura apresenta uma preferéncia

em consumir a glicose do que a frutose, pois a concentracao de glicose é sempre menor.
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Figura lll. 4 — Perfil da concentracado dos acucares durante o processo fermentativo.

Quando a concentracao de substrato na alimentacdo era de 180 g/L a
concentracao no reator foi praticamente préxima de zero indicando a converséo total dos
acucares em alcool. Quando a concentracdo de substrato na alimentagcao passou para o
segundo nivel, onde a concentragdo era de 230 g/L, a conversdao comegou a diminuir
sobrando principalmente frutose no meio de fermentacao.

Com a concentracdo de substrato na alimentagdo no terceiro nivel, na
concentracao de 330 g/L, a conversado diminuiu ainda mais sobrando cerca de 65 g/L de
acucares, destes cerca de 50 g/L de frutose. Neste caso a conversao ficou comprometida
principalmente pela diminuicdo da concentracdo de biomassa no reator devido aos
problemas mencionados acima e pela diminuicdo da viabilidade celular que atingiu

valores médios de 80 %.
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A conversao ficou seriamente comprometida quando a concentracdo de
substrato na alimentacao foi para 330 g/L. Neste nivel, a concentracao de biomassa no
fermentador era de aproximadamente 15 g/L, metade da concentracao alcancada durante
o processo com alimentagéo de 180 g/L e com a viabilidade media de 80 %.

O perfil da concentracao de etanol no fermentador e no condensador assim
como o vacuo no tanque flash sdo apresentados na Figura Ill. 5. Esta figura permite
observar que a concentragao de etanol no reator oscilou praticamente entre 40 e 60 g/L.
Quando a concentracao de substrato na alimentagcdo aumentou para 230 g/L houve um
ligeiro aumento da concentragéo de etanol no reator, porém quando a concentragao de
substrato aumentou para 280 e 330 g/L houve uma diminuicdo da concentracdo no
reator. Esta diminuicdo do teor de etanol foi ocasionada pela diminuicdo da conversao de
acucar no meio como discutido na Figura lll. 4.

Ja a concentracdo de etanol recolhido na solugcdo condensada apresentou
uma oscilagao entre 300 e 500 g/L. Esta variagdo foi ocasionada pelo nivel de vacuo do
tanque flash que embora permanecesse praticamente constante, mudou durante o
processo. No final da fase batelada até meados do processo continuo com alimentacao
de substrato de 180 g/L, o nivel de vacuo ficou em torno de 110 mmHg.

Com o aumento da concentracdo celular, o meio fermentativo diminui seu
ponto de ebulicdo evaporando mais facilmente e conseqientemente ocorrendo o
fendbmeno de fervura. Para evitar este fenbmeno, que a principio € interessante, mas
desestabiliza o controle do nivel do tanque flash, o nivel de vacuo foi aumentado para
120 mmHg. Este aumento de 10 mmHg no vacuo do tanque flash foi o suficiente para
mudar significativamente o teor de alcool da solu¢gdo condensada.

Com o aumento da concentragdo de substrato na alimentagdo a quantidade
de alcool encontrado no condensado também aumentou embora ainda sobrassem
acucares no meio de fermentacéo. Isto indica que o processo € auto-ajustavel, mantendo
a concentracdo de etanol no reator praticamente constante mesmo com as perturbagdes

ocasionadas pela alimentagao.
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Durante o processo fermentativo ocorreram paradas rapidas para manutencao
do sistema e resolugédo de pequenos problemas e com isso houve a quebra do vacuo do
sistema que ficou registrado nos picos dos valores de vacuo do tanque flash.
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Figura 1ll. 5 — Perfil da concentragcdo de etanol no fermentador e no condensado e o

vacuo no tanque flash.

Para uma melhor visualizacdo dos parametros envolvidos no tanque flash, a
Figura Ill. 6 apresenta o perfil do volume condensado pontualmente e totalizado e a vazao

de entrada no tanque flash.

A vazao de entrada do tanque flash foi mantida entre 200 e 250 L/h. As
alteragdes da vazdo sao referentes a mudanga de Set-point promovidas para melhorar o
controle da pressdao do sistema de filtracdo. Durante o processo fermentativo foram
recolhidos cerca de 7 litros de solugdo condensada e o volume recolhido em cada
amostra variou conforme o tempo de amostragem e as condi¢cées de vacuo do tanque
flash.
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Figura lll. 6 — Vazao de entrada no tanque flash e volume de condensado recolhido.

A variacao da temperatura no fermentador, no tanque flash e na sala onde
estdo localizados os equipamentos é apresentada na Figura Ill. 7. E possivel observar
que a temperatura do tanque flash sempre esteve um pouco acima a registrada pelo
fermentador. Este fato pode ser explicado por problemas de calibragdo, mas esta
oscilacdo é relativamente baixa. Ja a temperatura da sala sempre variou conforme o

horéario do dia sendo influenciada também pelo calor liberado pelos equipamentos.

Por problemas de falta de agua no prédio onde estdo localizados os
equipamentos, o controle da temperatura do processo fermentativo foi perdido chegando
em um caso préximo de 45 °C. Nesta temperatura o sistema ferveu, transbordando meio
do tanque flash para o sistema de pré-condensacao.

132



Durante os ensaios experimentais ocorreram 4 faltas de agua néao
programadas e 2 faltas de energia com um tempo de aviso inferior a 10 horas. Por causa
do sistema de alarme estes percalgos foram solucionados a tempo habil de modo a nao

perder o ensaio experimental.
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Figura Ill. 7 — Variagao da temperatura do processo no fermentador e no tanque flash e
da sala de equipamentos.

As variacOes da concentracdo de glicerol e do pH do processo fermentativo
sdo apresentados na Figura Ill. 8. A curva da concentracao de glicerol demonstra uma
tendéncia de aumento com o decorrer com o tempo, que pode ser justificado pelo
aumento da concentragdo de substrato na alimentagdo que favorece uma condi¢ao
adversa para as leveduras. Esta condicdo adversa induz a levedura a produzir mais
glicerol. Um outro fator relevante a ser considerado € a concentragéo do glicerol no meio

fermentativo com o decorrer do tempo.

A variacao do valor de pH passou por um valor minimo que coincide com o

final do nivel de alimentacdo de substrato de 180 g/L. Com o aumento da concentragao
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de substrato, o pH também foi aumentando indicando um efeito tamponante do substrato

no meio fermentativo.
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Figura lll. 8 — Variacao da concentracao de glicerol e do pH do processo fermentativo.

A Figura Ill. 9 apresenta a produtividade obtida experimentalmente
comparada com a esperada para a conversdao total dos agucares assim como a
concentracao de substrato na alimentacao. Neste caso foi considerado que a constante

de rendimento de produto em relagéo ao substrato (Yps) igual 0,47.

Quando a concentracdo de substrato na alimentacdo era de 180 g/L a
produtividade do sistema foi de 8,25 g/L/h frente a um esperado de 8,46 g/L/h. No
segundo nivel do processo, com concentragdo de substrato na alimentacao de 230 g/L a
produtividade alcancada foi de 10 g/L/h sendo o esperado de 10,8 g/L/h. Nos niveis
seguintes de concentragcao de substrato na alimentagéo, 280 e 330 g/L, a produtividade

oscilou devido a conversao parcial dos agucares.
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Figura Ill. 9 — Produtividade obtida experimentalmente comparada com a esperada para a
conversao total de agucares.

111.4.2 Sistema Fermentativo Tradicional

A Tabela lll. 2 apresenta os resultados médios obtidos em fermentagéo
continua para a analise da influéncia da taxa de diluicado e da concentracdo de biomassa
no reator. A taxa de diluicdo variou entre 0,05 a 0,2 h" e a concentragdo celular foi
mantida pelo volume de célula ocupado no reator conforme descrito em material e
métodos. Foi realizado um total de 16 fermentagdes, totalizando mais de 1245 horas de
processos fermentativos, ou seja, quase 52 dias.

Os pontos de cada ensaio foram obtidos depois que o volume celular
estabilizou na condigdo desejada, sendo aguardado um periodo de pelo menos seis
horas com uma amostragem de trés amostras em cada condicdo. A viabilidade celular
manteve-se elevada durante todas as fermentagbes apresentando valores iguais e
superior a 80 %.

Com relacdo a concentracdo de sacarose, nota-se que as fermentacoes

apresentaram valores de concentracao zero, na verdade nos cromatogramas analisados
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aparecia um pico pequeno no mesmo tempo de residéncia que a sacarose, sendo o valor
lido um ruido de um composto desconhecido. Por experiéncia essa levedura apresenta
uma poder de inversdo grande ndo podendo apresentar concentracdo de sacarose dentro

das condicdes estudadas.

Na maioria das condigdes estudadas, a concentracdo de glicose foi menor
que a concentracao de frutose indicando uma preferéncia ao consumo de glicose frente a
frutose. Com relagcdo a concentragédo de glicerol é possivel observar que os valores finais
ficaram entre 4,7 € 5,9 g/L.

A relacao entre o produto formado e o substrato consumido Yps se mantém
praticamente constante durante todos os ensaios realizados.

Para descrever o restante das respostas, foram realizados graficos das
variaveis em funcao da taxa de diluicao e da concentracdao de biomassa do sistema. Para
isso utilizou-se o software Table Curbe 3D para ajustar, apenas de forma ilustrativa,
superficies aos dados experimentais. Deste modo foi possivel uma melhor visualizacdo
da tendéncia dos dados experimentais. Em todos os casos as superficies ajustadas
apresentaram coeficiente de correlagdo superior a 90%.

A Figura lll. 10 apresenta o comportamento da concentragdo de etanol em
funcédo da taxa de diluicdo e da biomassa do sistema, onde verifica-se que para baixas
taxas de diluicdo a concentracdo de células tem pouca importancia, enquanto que em
altas taxas de diluicdo a concentragao celular é mais significativa. A producdo de etanol
s6 atinge niveis elevados em baixas taxas de diluicdo, independentemente das
concentragdes celulares utilizadas.

O consumo dos agucares redutores totais (ART) € apresentado na Figura lIl.
11, onde observa-se que quanto maior for a biomassa do sistema maior serd o consumo
deste composto, sendo ainda que para baixas taxas de diluicdo, esse valor se aproxima

de zero.
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Tabela lll. 2 - Resultados obtidos da fermentagao continua

Teste| D Biomassa Acucares (g/L) Glicerol|Etanol Yos Conv. | Produtividade (g/L/h)
g/L |% (v/v)| Viab. |Sacarose|Glicose |Frutose| ART | Meio g/L g/L % P X |Glicerol
1 0,05 [17,54| 10 80 0,00 3,87 | 552 | 9,40 |186,58| 4,93 84,44 0,48 | 0,93 | 422 | 0,88 | 0,25
2 0,05 [19,72| 14 90 0,00 0,00 | 750 | 7,50 |187,56| 5,93 |84,61| 0,47 | 0,92 | 423 | 0,99 | 0,30
3 0,05 (29,68 20 85 0,00 3,80 | 544 | 9,23 |181,02| 5,83 |89,14| 0,47 | 0,92 | 4,46 | 1,48 | 0,29
4 0,07 |32,71] 22 83 0,00 0,00 | 9,77 | 9,77 |181,02| 5,27 |80,74| 0,47 | 0,92 | 5,65 | 2,29 | 0,37
5 0,08 (30,01 24 90 0,00 0,00 | 0,00 | 0,00 |187,11| 5,03 |88,82| 0,47 | 0,93 | 7,11 | 2,40 | 0,40
6 0,09 (34,94| 24 80 0,00 5,78 | 897 |14,74/180,83| 5,44 |84,85| 0,46 | 0,90 | 7,44 | 3,06 | 0,48
7 0,10 {15,83| 10 94 0,00 3,30 | 21,10 | 24,40 |181,65| 4,91 |73,93| 0,47 | 0,92 | 7,39 | 1,58 | 0,49
8 0,10 (32,94 21 80 0,00 8,05 | 14,92 | 22,97 |178,25| 5,53 |80,39| 0,47 | 0,91 | 8,04 | 3,29 | 0,55
9 0,15 (17,44| 10 94 0,00 9,15 | 24,84 | 33,99 183,67 | 4,72 |69,06| 0,46 | 0,90 (10,36 | 2,62 | 0,71
10 | 0,15 |37,42] 20 85 0,00 0,00 | 10,32 | 10,32 |180,91| 5,19 |80,70| 0,47 | 0,93 |12,10| 5,61 | 0,78
11 | 0,15 |38,24| 28 85 0,00 1,30 | 7,60 | 8,90 [185,15| 5,70 |83,48| 0,47 | 0,93 |12,52| 5,74 | 0,86
12 | 0,20 |15,02| 10 100 0,00 | 23,74 | 32,58 | 57,47 182,17 | 4,43 |58,84| 0,47 | 0,92 |11,77| 3,00 | 0,89
13 | 0,20 |24,78| 17 90 0,00 8,56 | 16,62 | 25,18 182,17 | 5,07 |74,36| 0,47 | 0,93 [14,87| 4,96 | 1,01
14 | 0,20 |32,96| 24 90 0,00 10,14 | 17,27 | 27,41 |182,07| 5,21 |70,76| 0,46 | 0,90 |14,15| 6,59 | 1,04
15 | 0,20 |27,43| 20 90 0,00 0,35 | 17,87 | 18,22 180,18| 4,91 |76,97| 0,48 | 0,93 |15,39| 5,49 | 0,98
16 | 0,23 |33,42| 28 90 0,00 1,20 | 14,74 | 15,94 |184,05| 4,93 |78,92| 0,47 | 0,92 |18,15| 7,69 | 1,13
D: Taxa de diluicao P: Etanol X: Biomassa Viab: Viabilidade Conv: Converséo.
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Figura Ill. 10 — Variagdo da concentracdo de etanol nos processos fermentativos em

funcéo da taxa de diluicdo e concentracao de celular.
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Figura lll. 11 — Comportamento da concentragcao de ART nos processos fermentativos

D

O rendimento do processo em etanol, que é definida pela equagao 1
apresentada na Figura Ill. 12, onde pode-se verificar um comportamento semelhante

Q-

relagéo entre o produto formado e o substrato consumido.
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P—-Pm
(Sm—-S)-0.511

onde: P é a concentracao de etanol no meio fermentativo, Pm é a concentragao de etanol

Rendimento =

(1)

no meio de alimentagdo, Sm a concentragao de substrato no meio de alimentacdoe S é a
concentracdo de substrato (ART) no fermentador. O valor 0,511 é o coeficiente

estequiométrico de conversao tedrica de ART em etanol.
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Figura Ill. 12 — Rendimento do substrato nos processos fermentativos.

A produtividade é apresentada na Figura Ill. 13, onde verifica-se que quanto
maior for a taxa de diluicdo, maior sera a produtividade do processo. No entanto, neste
sistema, perde-se muito aglcar em altas taxas de diluicdo, significando um baixo

rendimento, 0 que nao € economicamente interessante.

Fica claro através deste estudo que a levedura se encontra fortemente inibida
pelo etanol, ndo promovendo altas conversbes e produtividades, simultaneamente.
Seriam necessarios mais estagios para permitir uma melhor performance do sistema, o
que, alias, ja vem sendo adotado nas destilarias continuas brasileiras. Caracteriza-se,
portanto, a necessidade de um recurso tecnolégico adicional para se obter melhores
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indices de performances, o que justifica este trabalho como proposta alternativa aos
processos continuos multiplos estagios encontrados atualmente.
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Figura lll. 13 — Produtividade em etanol nos processos fermentativos.

ll.4.3 Comparagao entre o Processo Extrativo e o Continuo Tradicional

Para comparar o processo extrativo com o continuo tradicional foram

utilizados os dados de produtividade apresentados na Figura Ill. 9 e na Figura Ill. 13.

Para o processo tradicional, considerando a concentragdo celular de 10 % em
volume no reator, a taxa de diluicdo de 0,1 h™' e concentracéo de substrato de 180 g/L na
alimentagéao, a produtividade encontrada foi, em média, de 7,5 g/L/h.

Para o processo extrativo nas mesmas condi¢ges citadas anteriormente a
produtividade foi em média de 8,25 g/L/h, ou seja um pouco superior ao encontrado no
processo tradicional. Porém, quando a concentragdo de substrato na alimentagao era de
230 g/L a produtividade do sistema extrativo, para a concentragéo celular de 10 % e taxa
de diluicdo de 0,1 h”", foi em média de 10 g/L/h. A mesma produtividade foi encontrada no
processo tradicional aumentando a taxa de diluicdo e a concentracao celular do processo.
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l11.5. Conclusoes

Neste capitulo foi realizado o ensaio fermentativo extrativo mantendo a
concentracdo de células no reator constante a 10 % em volume e a concentracdo de

substrato na alimentagao variando entre 180, 230, 280 e 330 g/L.

Os resultados obtidos permitem concluir que:

Para o controle da concentracdo de biomassa no reator a leitura de turbidez é
mais eficiente do que o volume ocupado pela biomassa.

Durante o processo fermentativo a concentragdo celular alcangou valores
préximo de 30 g/L quando a concentracdo de substrato na alimentacao era de 180 e
230 g/L e diminuiu quando a concentragao na alimentacao era de 280 e 330 g/L afetando
de certo modo o rendimento do processo.

A viabilidade celular permaneceu elevada (maior que 90 %) enquanto ocorria
a concentracao celular. Quando o sistema de filtracdo foi exigido para manter a taxa de
diluicao, ou seja, a pressao no sistema de filtracao foi elevada para forcar a permeacéo, a
viabilidade diminuiu (75 a 80 %) devido ao atrito entre os poros do filtro e a parede

celular.

Durante o processo fermentativo, a concentracdo de acucares no reator foi
convertida praticamente na sua totalidade para concentracao de substrato na alimentagéo
de 180 e 230 g/L. Para as concentracdes de 280 e 330 g/L a conversao nao foi total,
sobrando agucar principalmente frutose. Em partes, esta diminuicdo na conversao foi
agravada pela diminuicdo da concentracdo e viabilidade celular. Caso a concentragéo
celular no interior do reator fosse maior, cerca de 60 g/L, provavelmente a conversédo

seria total.

O teor de etanol no meio fermentativo oscilou entre 40 e 60 g/L mesmo com a
perturbacdo ocasionada pela mudanga da concentragdo de substrato na alimentagao. Ja
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a concentracao de alcool na solugdo condensada variou entre 300 e 500 g/L ocasionada
pela variagcao do nivel de vacuo do tanque flash.

A produtividade em etanol para a concentragcdo de substrato na alimentagéao

de 180 e 230 g/L foi de 8,25 e 10 g/L/h respectivamente, valor este superior ao
encontrado no processo tradicional de 7,5 g/L/h.
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Conclusoes Gerais

Para a montagem e instrumentacédo do processo fermentativo extrativo foram
realizadas 3 grandes alteragdes no protoétipo concebido inicialmente, que possibilitaram o
desenvolvimento de ensaios experimentais. O protétipo desenvolvido em bancada de
laboratério é robusto satisfazendo a condicdo de fermentagdo continua extrativa sendo
que a configuracao proposta ainda necessita de alguns ajustes pra a melhoria do seu
desempenho, mas foi a melhor configuragdo conseguida com o0s recursos materiais,

financeiros e tempo disponivel.

As rotinas e sub-rotinas e as Interfaces Homem Maquinas desenvolvidas para
o controle do processo fermentativo extrativo foi fundamental para a sua operacionalidade

sendo que apresentaram um bom desempenho e robustez.

O sistema flash funcionou corretamente, do qual foi obtida uma solugéao
alcodlica no condensado por volta de 50 °GL. A fermentagdo operou com concentragdes
de etanol de 5 °GL, valor este pouco inibitério para a levedura do processo, mesmo com
alimentagGes concentradas de melago, contendo até 330 g/l de agucar.

A produtividade em etanol para a concentracdo de substrato na alimentagéo
de 180 e 230 g/L foi de 8,25 e 10 g/L/h respectivamente, valor este superior ao
encontrado no processo tradicional de 7,5 g/L/h.

Este resultado vem de encontro ao objetivo inicial que era de viabilizar a
operacao do sistema, com baixo teor de etanol no meio fermentativo, para garantir altas
produtividades, mesmo em condi¢des de alta concentracdo de agucares na alimentacao.
Embora os pardmetros operacionais do processo nao estejam ainda otimizados, verificou-

se que a produtividade do sistema foi superior ao do processo continuo convencional.
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Sugestdes para Trabalhos Futuros

Devido aos problemas surgidos com a montagem do Proté6tipo Experimental e
pelo prazo de execugao do trabalho proposto ter findado, ndo foram executados todos os
ensaios planejados inicialmente, portanto sugere-se para trabalhos futuros as seguintes

propostas:

¢ Realizacdo de ensaios fermentativos em condi¢des de volume de biomassa
no reator de 15, 20, 25 e 30% testando as mesmas condigdes de
concentracdo de substrato na alimentacao;

e Modelagem do processo fermentativo utilizando modelos matematicos
deterministicos ja existentes e ajuste de parametros cinéticos e

termodindmicos do modelo;

e Estudo dindmico do processo através de simulacao em computador;

e Otimizagdo das condi¢des operacionais utilizando a metodologia de
superficie de respostas via simulagdo em computador buscando a

maximizagao do rendimento, da produtividade e da conversao em etanol;

e Determinagdo da estrutura de controle identificando as variaveis
manipuladas e suas faixas de atuacao.

e Implementacdo experimental do processo otimizado e do controlador DMC
linear avaliando o desempenho e a robustez do processo
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