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RESUMO

Na produgao de etanol a maioria das operacoes realizadas em uma destilaria autonoma é
conduzida de forma continua. A etapa de fermentacao, contudo, pode ser projetada para
operar de forma continua ou semi-continua. A operacao continua em estado estacionario
(ap6s a partida do processo) pode ser facilmente acoplada as outras operagoes unitarias
do processo. Por outro lado, na operagao semi-continua, cada dorna de fermentacao opera
em estado nao estacionario, havendo a necessidade de se projetar um conjunto de dornas
para que a etapa de fermentacao seja acoplada ao processo, o que pode ser complicado.
Este trabalho teve como objetivo implementar no simulador de processos EMSO modelos
matematicos das duas configuragoes industriais da etapa de fermentacao: um sistema de
fermentacao composto por seis biorreatores em que cada dorna opera no modo batelada
alimentada e um sistema composto por quatro biorreatores em série operados em regime
permanente. O processo foi modelado em nivel macroscépico com base nas equagoes
de balanco material para células, substrato e produto. Modelos cinéticos que levam em
consideracgao inibi¢do pelo substrato e pelo produto foram utilizados. As duas configu-
racoes foram adicionadas a um modelo de destilaria autonoma desenvolvido previamente
no simulador EMSO, no qual a etapa de fermentagao era representada por modelo base-
ado na conversao estequiométrica. No processo descontinuo, a solu¢ao dos balancos de
massa e energia nos fermentadores tornaram possivel observar a evolucao temporal dos
valores de varidveis como as concentracoes de levedura, agiicar e etanol em seus interio-
res, o volume de solugao nos fermentadores e a taxa de remocao de calor necessaria para
manter suas temperaturas constantes. A destilaria auténoma simulada processa 500t/h
de cana-de-acticar com teores de sacarose varidveis. Para um teor de 13 % de sacarose,
foram obtidos 338,0t/h de vinho delevedurado na operagéo continua com 8,3 % em massa
de etanol, que resultaram na produgao de 30,1t/h de etanol hidratado com 93,5% de
alcool etilico em massa. Na operacao descontinua foram obtidos 417,5t/h de vinho de-
levedurado (6,3 % de etanol em massa), que resultaram em 27,9t/h de etanol hidratado
(93,5% em massa). Nas duas configuragoes implementadas foram realizadas simulagoes
para avaliar a influéncia do teor de sacarose (11 a 15 % em massa de sacarose) na entrada

do processo na resposta do processo. Os resultados dessas simulagoes foram comparados
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com os obtidos para o modelo de conversao estequiométrica nas mesmas condi¢oes. Em
relacdo as trés configuragoes avaliadas na etapa de fermentacao concluiu-se que o modelo
de conversao estequiométrica pode ser empregado nas simulacoes, sendo principalmente
indicado para estudos de otimizagao da destilaria auténoma com operacao semi-continua,
pois tem convergéncia mais rapida. Contudo, vale lembrar que os efeitos de inibi¢do nao
sao reproduzidos na etapa de fermentagao por este modelo, devendo estudos preliminares
serem realizados empregando o modelo matematico implementado na configuragao conti-

nua ou descontinua.

Palavras-chave: Etanol, Fermentagao, Simulagao de processos, Biopro-

cesso, Biorrefinaria.
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ABSTRACT

Most of the operations in an autonomous distillery for production of ethanol are car-
ried on in a continuous fashion. The fermentation stage, however, may be projected to
work either continously or semicontinuously. The steady-sate continuous operation (after
the start-up) may be easily coupled to other unit operations of the process. On the other
hand, in the semicountinuous operation, each fermentation vat operates in unsteady state,
thus it is necessary to design a set of vats that enables the coupling between the fermen-
tation and the process, which may be challenging. This study intended to implement
mathematical models in EMSO process simulator of both industrial configurations of the
fermentation process: a system of six parallel fed-batch bioreactors and a system of four
continuous steady-state bioreactors in series. The process was modeled at macroscopic
level based on the material balances for cells, substrate and product. Kinectic models ac-
counting for product and substrate inhibition were used. Both configurations were added
to a previously built model of a complete autonomous distillery in which the fermentation
stage was represented by a stoichiometric conversion model. In the fed-batch process,
due to the solution of mass and energy balances in the fermenters, it was possible to
observe the temporal evolution of variables such as the concentrations of yeast, sugar
and ethanol in their interiors, the volume of solution in each fermenter and the rate of
heat removal needed in order to keep the fermenters’ temperatures constant. The simu-
lated autonomous distillery processes 500t/h of cane with varying levels of sucrose. For
a content of 13 % sucrose, 338.0t/h of centrifugated wine were obtained in the continu-
ous operation, containing 8.3 % by weight of ethanol, which resulted in the production of
30.1t/h of hydrate ethanol containing 93.5 % ethyl alcohol in weight. In fed-batch opera-
tion, 417.5t/h of centrifugated wine (6.3 % ethanol by weight), which resulted in 27.9t/h
of hydrous ethanol (93.5% by mass). In both configurations, simulations were performed
to evaluate the influence of the sucrose content in the process input (11 to 15 % by weight
of sucrose) over the process response. The results of these simulations were compared
to those obtained for the model of stoichiometric conversion under the same conditions.
Regarding the three evaluated configurations for the fermentation stage, it was observed

that the model of stoichiometric conversion can be properly employed in the simulations,
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being mostly suitable for optimization studies of the autonomous distillery with semi-
continuous operation due to its fast convergence. However, it is worth mentioning that
the inhibitory effects are not reproduced in the fermentation step for this model, thus
preliminary studies should be performed using the mathematical model implemented in

continuous or discontinuous configuration.

Keywords: Ethanol, Fermentation, Process Simulation, Bioprocess, Bior-

refinary.
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NOMENCLATURA

Area de troca térmica em um evaporador, m?.

Brix, fracao de sélidos soltiveis em uma solugao.
Concentracio de uma substancia, kg/m?3.

Concentracio critica de uma substancia, kg/m?.

Capacidade térmica especifica da solucao, kJ/kg-K.

Elevagao do ponto de ebulicao, K.

Vazao maéssica, kg/h.

Taxa de formagao de glicose no reator estequiométrico, kg /h.
Entalpia especifica de liquido, kJ/kg.

Entalpia especifica de vapor, kJ /kg.

ix

Constante de resposta exponencial para a concentracio de uma substancia, m?/kg.

Constante de morte celular, h™!.

Constante de velocidade de reacdo de uma substancia,h™!.
Constante de inibicao pelo substrato, kg/m?3.

Constante de inibicao pelo produto, kg/m3.

Constante de meia-velocidade de crescimento celular, kg/m?3.
Constante de velocidade, h=!-(kg/m?)~™

Massa de solucao no fermentador, kg.

Massa molar, kg/kmol.

Ntumero real usado como expoente.



Yps
Yx/p
Yx/s

Z

Ntumero real usado como expoente.

Aproximacao de func¢ao retangular para ajustar comportamento de valvula, adi-

mensional.

Taxa de transferéncia de calor, kW.

Velocidade de formacao de uma substéncia por rea¢ao quimica, kg/ m3-h.
Tempo, h.

Temperatura, K.

Temperatura do set-point, K.

Coeficiente global de transferéncia de calor, W/m? K.

Funcao peridédica usada para ajustar comportamento da valvula, adimensional.
Volume de solucio no fermentador, m3.

Conversao de uma reagao quimica, adimensional.

Coeficiente global de rendimento produto/substrato, adimensional.
Coeficiente global de rendimento células/produto, adimensional.

Coeficiente global de rendimento células/substrato, adimensional.

Fragdo massica de um componente.

Caracteres Gregos

(67

Razao entre o tempo em que uma valvula permanece aberta e o seu periodo total.
Valor numérico usado para aproximacao de funcao retangular, adimensional.
Velocidade especifica de crescimento celular, h=.

Velocidade especifica de crescimento celular méxima, h~!.

Densidade, kg/m?.

Periodo de uma vélvula, h.

AgrH Calor de reagao da fermentagao alcodlica, kJ /kg.



© Fase de uma valvula, h.

Subscritos e Sobrescritos

) Subscrito relativo a uma corrente de entrada.

P Subscrito relativo a etanol.

ref ~ Subscrito relativo a um valor de referéncia.

S Subscrito relativo a uma corrente de saida.

S Subscrito relativo a substrato.

sac  Subscrito relativo a sacarose.

X Subscrito relativo a células.

Siglas e Abreviacoes

1G  (Etanol de) primeira geracao.

2G  (Etanol de) segunda geragao.

AEAC Alcool etilico anidro combustivel.

AEHC Alcool etilico hidratado combustivel.

ANP Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis.
ART Actcares redutores totais.

CNA Confederacao da Agricultura e da Pecuaria do Brasil.

CONAB Companhia Nacional de Abastecimento.

DIEESE Departamento Intersindical de Estatistica e Estudos Socioeconémicos.

EAD Equagao algébrico-diferencial.

EDO Equacao diferencial ordinaria.

EMSO FEnvironment for Modeling, Simulation and Optimisation.
EPE Empresa de Pesquisas Energéticas.

IAPWS International Association for the Properties of Water and Steam.
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RFA Renewable Fuels Association.

UNICA Uniao da Industria de Cana-de-Agucar.
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1 INTRODUCAO

1.1 Motivacao

A industria sucroalcooleira é de grande importancia para a economia bra-
sileira. Em 2007 foi responsavel por mais de 3,6 milhoes de empregos diretos e indiretos
(DIEESEL 2007)) e em 2009 sua cadeia produtiva movimentou 65,8 bilhdes de reais, con-
tribuindo com cerca de 2 % do PIB nacional naquele ano (CNA} [2012)). Na safra 2012/13
o pais produziu 38,3 milhoes de toneladas de actcar e 23,6 bilhdes de litros de etanol
(CONAB]| 2013a)). O etanol também tem grande importéncia para a matriz energética
brasileira, j4 que em marco de 2013, 58 % da frota nacional de veiculos de ciclo Otto ja
funcionava com tecnologia bicombustivel (flez-fuel) (UNICA, 2013), ou seja, que é capaz
de usar como combustivel gasolina ou etanol hidratado ou a mistura de ambos em qual-
quer propor¢ao. Ademais, a gasolina comum consumida no Brasil utiliza 25 % de etanol

anidro em sua composicao como aditivo.

O uso do etanol como combustivel é de tal importancia que, em 2011, ele foi
responsavel por 4,7 % de toda a energia consumida no Brasil. Além disso, devido & queima
do bagaco, o processo de producao de alcool é autossuficiente em energia e capaz de gerar
excedentes a serem vendidos para a rede elétrica, de modo que, também em 2011, 6,5 % da
energia elétrica e 11,9 % do total de energia consumidos no pais tiveram origem na queima
do bagaco (EPE, [2012). A substituicdo da gasolina pelo etanol permitiu que entre 1975
e 2000 o Brasil evitasse a emissao do equivalente a 110 milhces de toneladas de CO2 na
atmosfera, uma vez que, cada metro ctibico de etanol utilizado em substituicao a gasolina
contribui na redugao liquida de emissoes de gases estufa em 2,46 t COq equivalente (MCT),
2004).

A maioria das instalagoes agroindustriais utilizadas pelo setor sucroalcoo-
leiro no Brasil sao usinas integradas de actcar e alcool, com flexibilidade para alterar a

propor¢ao em que fabrica esses dois produtos dentro de um intervalo pré-definido con-



forme a situagdo do mercado no momento. Este trabalho foca na modelagem e simulagao
de uma destilaria autonoma de etanol devido a sua maior simplicidade. Futuros trabalhos,
no entanto, poderiam implementar o processo de producao de ag¢iicar em conjunto com a

destilaria para simular uma usina integrada.

A Figura [1| mostra a evolugao da producao de cana, agucar e alcool nas
ultimas vinte safras. Atualmente o Brasil é o maior produtor mundial de actcar, com
grande vantagem sobre a India, segundo maior produtor , . E embora te-
nha perdido para os Estados Unidos da América a condi¢ao de maior produtor mundial de
etanol em 2006 , , o Brasil continua sendo o maior exportador mundial desse
produto e conta com a vantagem competitiva de ter sua producao baseada na fermentacgao
da cana-de-agticar, em vez de milho, como é o caso dos EUA. Essas duas matérias-primas
sao classificadas respectivamente como agucarada e amilacea. As matérias-primas aguca-
radas, ao contrario das amilaceas, dispensam tratamento de sacarificacao para disponibi-
lizar agicares fermentaveis, o que as torna mais vantajosas energética e economicamente

(MUSSATTO et al., 2010)).

Figura 1: Evolugao da produgao de cana, agticar e alcool entre as safras 1993/94 e 2012/13.
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Fonte: Adaptada de UNICA (2014)).

Muita preocupagao tem sido dirigida ao perigo de a produgao de biocom-
bustiveis competir com a produgao de alimentos, levando a um aumento no preco dos

alimentos e agravando problemas sociais como a desnutricao. Todavia, no caso especifico



de Sao Paulo, onde estao localizadas mais do que 60 % das plantacoes de cana-de-aciicar
brasileiras, o crescimento da area de cana plantada entre 1990 e 2005 nao afetou signi-
ficativamente as areas agricolas dedicadas a producao de alimento. A expansdo da area
agricola dedicada a cana ocorreu principalmente em substituicao a areas dedicadas a pe-
cuaria extensiva, e mesmo com reducao na area dedicada a pastagens, tem-se observado
um crescimento na populagao bovina no estado (GOLDEMBERG; COELHO; GUARDA-
BASSI, [2008).

No Brasil a cultura da cana ocupava 6,2 milhées de hectares de terras agri-
cultaveis em 2009, enquanto que as pastagens respondiam por cerca de 200 milhoes de
hectares (ESCOBAR et al., 2009). Além disso, a densidade do gado se encontra por volta
de 100 cabecas por km?, o que é um valor muito baixo em comparacio ao praticado em
paises desenvolvidos, que pode superar as 250 cabecas por km?(LORA et all, [2006), de
maneira que ha margem para que ganhos de produtividade nesse setor liberem mais terras

tanto para a producao de alimentos quanto de biocombustiveis.

Apesar do dinamismo economico e todas as vantagens naturais de que o
setor desfruta no Brasil, grande parte das usinas produtoras de agicar e alcool utiliza
processos com tecnologias com décadas de idade e nao necessariamente otimizados. Nesse
contexto, o desenvolvimento de estratégias de simulacao do processo como um todo pode
ser util na indicacdo de melhorias tanto do ponto de vista da lucratividade, quanto do
ponto de vista do impacto ambiental. Para suprir essa necessidade surgiu o projeto
da Biorrefinaria Virtual de Cana-de-Agicar (BONOMI, 2011)), um projeto colaborativo
envolvendo varios grupos de pesquisa que visa simular uma unidade industrial produtora
de aglicar, dlcool e energia elétrica usando o ambiente EMSO de modelagem, simulagao e

otimizacao de processos.

Este trabalho se insere no contexto desse projeto maior e oferece contribui-
¢oes na forma de modelos de fermentadores batelada alimentada e continuos com varias
opgoes de cinéticas, além de modelos dos principais equipamentos envolvidos no processo
de fermentacao alcodlica. Ao mesmo tempo, este trabalho tira proveito da biblioteca de
modelos construida de forma cooperativa por outros pesquisadores para a Biorrefinaria
Virtual, atualizando-os para as normas mais recentes desse projeto quando necessario.
Foram construidas simulacoes de destilarias auténomas com unidades de fermentacao re-
produzindo as configuragoes mais basicas encontradas na industria. Os resultados obtidos
nesses casos foram comparados com os resultados de uma outra simulacao que represen-

tava os fermentadores através de modelos de conversao estequiométrica, que nao levam



em consideragao os efeitos que a inibicao pelo produto ou pelo substrato podem causar

no rendimento da reacao.

1.2 Objetivos

O objetivo desta dissertagao foi construir modelos de fermentadores para
operagao batelada alimentada e continua usando modelos cinéticos fenomenoldgicos, si-
mular duas destilarias autonomas que produzem alcool hidratado com base nesses fermen-
tadores e comparar os resultados obtidos aos de uma simulacao que faz uso de modelos de
conversao estequiométrica para a fermentacao, visando tirar conclusdes sobre em que cir-
cunstancias ¢ mais vantajoso utilizar os modelos cinéticos fenomenologicos ou os modelos

de conversdo.

1.3 Estrutura do trabalho

Esta dissertacao encontra-se estruturada em sete capitulos, sendo este ca-

pitulo de Introdugao o primeiro deles.

No Capitulo [2| é apresentada a revisao bibliografica, abordando as pesquisas
na literatura que dizem respeito aos topicos estudados neste trabalho, com énfase sobre

a modelagem e simulacdo dos processos de fermentacao aplicados em usinas brasileiras.

O Capitulo [3| trata da metodologia, apresenta o software utilizado para este
trabalho e discute os modelos matematicos que foram concebidos para os equipamentos

mais importantes criados para a simulagao dos processos idealizados.

O Capitulo[fe o Capitulo[f]mostram as condigoes nas quais foram realizadas
as simulagoes e os resultados e discussoes referentes a um exemplo simulagdo para o

processo batelada alimentada e o processo continuo respectivamente.

O Capitulo [6| mostra a comparagao entre os resultados obtidos com as simu-

lagoes envolvendo modelos cinéticos rigorosos e o modelo de conversao estequiométrica.

Finalmente, o Capitulo [7| traz as conclusoes acerca dos resultados, bem
como sugestoes que podem ser deixadas para trabalhos futuros visando dar continuidade

aos estudos empreendidos aqui.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Usinas de etanol em trabalhos de simulacao

A simulagao é uma ferramenta de suma importancia na Engenharia Qui-
mica, uma vez que representa uma alternativa de baixo custo para a criagao e verificagao
de projetos, melhor compreensao de processos complexos e fortemente integrados, para
comparacao de diferentes rotas tecnoldgicas, otimizacao, e para implementacao de siste-
mas de controle. Devido a versatilidade dessa ferramenta, ela é amplamente utilizada em
todos os setores da industria e o sucroalcooleiro nao é uma excecao, de modo que se pode
encontrar na literatura uma grande quantidade de trabalhos de simulacao envolvendo

destilarias anexas ou autonomas de produgao de etanol 1G e com objetivos variados.

Via de regra, esses trabalhos representam a etapa de fermentacao do caldo
através de modelos de conversao estequiométrica, isto é, modelos em que um grau de
conversao é estipulado pelo usudrio e as cinéticas das reagoes quimicas e bioquimicas sao
desprezadas. E nesse ponto que o trabalho desenvolvido nesta dissertacio busca se dife-
renciar da maioria, usando modelos cinéticos para representar o processo de fermentacao e
implementando tanto a operacao batelada alimentada quanto a continua numa simulagao

abrangente da usina autonoma de etanol.

Bem, Koike e Passarini (2003)) criaram um simulador baseado em planilha
eletronica (Microsoft Excel) que permite a previsao de produgao de uma planta de produ-
¢ao de acucar e alcool de cana e que aponta a combinacao mais econdémica entre esses dois
produtos em funcao de seus valores no mercado. A simulacdo é baseada principalmente
no balango por componente dos agtcares redutores totais (ART) através de volumes de
controle correspondendo a cada equipamento do processo onde haja desaparecimento de
ART por perdas ou por reagao quimica e se vale de muitos calculos empiricos para avaliar
as perdas de agicares em cada estagio. Balancos de energia e de massa nao relacionadas
a ART sao avaliados com menos rigor. Os autores destacam a importancia da escolha da

planilha de calculo pela facilidade de manuseio que ela proporciona, tornando-a acessivel



a um numero maior de usudrios.

Kwiatkowski et al.|(2006) implementaram no simulador de processos Super-
Pro Designer uma usina de etanol de milho com moagem a seco para criar uma ferramenta
de pesquisa util a avaliacdo de novas tecnologias de processo e produtos derivados de
amido. O simulador dimensiona e quantifica automaticamente as demandas energéticas
dos principais equipamentos do processo, uma vez especificada a condi¢do de operacao.
Com isso os autores puderam fazer a andlise dos custos de capital e operacionais além
de estimativas de lucratividade e testes de sensibilidade a fatores econémicos importan-
tes. Os modelos de processo e de custos foram deixados disponiveis para pesquisa nao

comercial e fins educacionais mediante requisi¢do aos autores.

Wukovits et al.| (2007)) simularam uma planta de produgao de etanol a partir
do trigo com o simulador de processos IPSEpro visando projetar um processo integrado
energeticamente através do aproveitamento de residuos de biomassa vegetal pela combus-
tao da palha do trigo e de biogas produzido a partir da fermentacdo da vinhaga. Sua
implementagao inclui as etapas de moagem, maceracao, liquefacao, sacarificagdao, fermen-
tagdo (com modelo de conversao estequiométrica), destilagdo e digestdo anaerébia da
vinhaca. Uma camara de combustao simples e um ciclo de poténcia com turbina a géas
foram modelados e usados como rotas alternativas. Os autores concluiram que a queima
do biogas pode suprir as necessidades energéticas de uma unidade com capacidade de
producao superior a 100 Mt/ano. Quando usado para cogeragao de eletricidade, embora
gere menos calor, o biogas produz uma quantidade consideravel de eletricidade e a queima
de parte da palha do trigo é suficiente para cobrir as demandas térmicas mesmo de uma

unidade pequena.

Quintero et al.| (2008) realizaram um estudo comparativo das tecnologias de
producao de bioetanol a partir da cana-de-actiicar e do milho tendo em vista as particulari-
dades da Colémbia, cujo governo tem feito esforcos recentemente para aumentar a signifi-
cancia do alcool combustivel em sua matriz energética. Os autores agregaram indicadores
economicos e de impacto ambiental em um indice para determinar qual matéria-prima
seria mais adequada. A cana-de-agicar se mostrou bastante vantajosa em comparagao
com o milho, com a ressalva de que pequenas instalagoes produzindo etanol de milho e
outras culturas amildceas como a mandioca ou a batata poderiam causar um impacto
social e econdmico mais positivo em comunidades rurais de pequenos agricultores, uma
vez que estes nao possuem os recursos financeiros e tecnoldgicos para implementar des-

tilarias de cana-de-ac¢tiicar em condi¢bes de competir com os grandes produtores. Para



as analises ambientais e econdmicas, os autores fizeram simulagoes da usina de etanol de
cana-de-agucar e da usina de milho utilizando o simulador Aspen Plus e o processo de

fermentacao foi conduzido utilizando um reator de conversao estequiométrica.

Dias et al.| (2010]) simularam a produgao de etanol anidro a partir de cana-
de-acticar em uma usina auténoma usando SuperPro Designer e uma planilha eletronica
para os modelos nao disponiveis no simulador. Fizeram analises dos custos de producao
do etanol em varios cenarios visando avaliar a influéncia da cogeracao de energia elétrica
pela queima de bagaco e palha de cana na reducao dos custos de producao do alcool. A

fermentacao foi implementada através de um modelo de conversao estequiométrica.

Paternina) (2011)) simulou um processo de fermentagao extrativa a vicuo
acoplado a uma unidade de absorcao para recuperacao do etanol arrastado com os gases
liberados no processo de fermenatacao utilizando o software Aspen Plus. A fermenta-
gao extrativa foi comparada ao processo convencional (com modelo de conversao este-
quiométrica) e foram ambos implementados no médulo de modelagem personalizada do
programa, Aspen Custom Modeler, que permite criar modelos que nao se encontram dis-
poniveis na base de dados do simulador. A autora concluiu que a fermentacao extrativa
permite rendimentos superiores ao convencional, o que é explicado pela atenuacao de

efeitos de inibi¢do com a retirada de produto durante a fermentagao.

Gomegz| (2011)) estudou diferentes arranjos operacionais de dornas de fermen-
tagao para uma planta piloto movel, incluindo os processos batelada alimentada, conti-
nuo em série, continuo em paralelo e batelada-continuo (BatCon) onde trés fermentadores
batelada alimentada operam em paralelo e alimentam de forma continua um quarto fer-
mentador posicionado a jusante. O autor usou o simulador de processos Aspen Plus e
rotinas desenvolvidas em Fortran para modelar a etapa de fermentagdao usando modelos
cinéticos, que nao estao disponiveis na biblioteca de modelos padrao do simulador. O
maior rendimento foi encontrado no sistema continuo em série e o menor no batelada

alimentada.

Vucurovic et al.| (2012)) modelaram o processo de produgao de etanol anidro
a partir do caldo cru de beterraba para avaliar os custos de investimento, de producao
e de operagao de uma usina. Foram examinadas as influéncias dos precos do agtcar de
beterraba e da levedura, a influéncia do reciclo de biomassa na economia do processo e
a viabilidade do processo. Os autores concluiram através de um estudo de sensibilidade
que os custos dos insumos sao bastante significativos no processo e também obtiveram a

porcentagem otima de biomassa a ser recirculada para o caso em estudo. A simulagao foi



realizada no software SuperPro Designer e a fermentacao foi implementada com o uso de

modelos de conversao estequiométrica.

Uma grande quantidade de trabalhos recentes na literatura implementam
simulagoes completas ou parciais de processos de produgao de etanol 1G no contexto de
avaliar a viabilidade de plantas industriais que invistam na producao conjunta de etanol

de primeira e de segunda geracao. Alguns exemplos sao apresentados adiante.

Dias| (2008) usou o software Hysys para simular a produgao de etanol a par-
tir de cana-de-agicar (E1G) e de bagago (E2G) com pré-tratamento organosolv em uma
destilaria auténoma visando analisar o consumo de energia de cada processo e investigar
oportunidades de melhoria nos mesmos. A simulagdao do processo de producao de alcool
1G abrange os processos de limpeza da cana, extracdo dos agtcares, tratamento, concen-
tragao e esterilizacao do caldo, fermentagao (com modelo de conversao estequiométrica),
destilacao e desidratacao. Entre as melhorias propostas pela autora para o processo 1G
sao o uso de um sistema de limpeza a seco para a cana, uso de evaporadores de multiplo
efeito, esterilizacao do caldo e fermentacao a temperatura de 28°C, mais baixa do que as

temperaturas usadas comumente.

Furlan et al.| (2012)) simularam uma planta de produgao de etanol a partir
do bagaco de cana-de-agucar usando o simulador de processos EMSO. Os autores tive-
ram como objetivo otimizar a utilizacdo de bagaco de cana tendo a opg¢ao de direcionar
diferentes fracdes do mesmo para hidrolise, venda ou cogeragao em funcao dos pregos do
alcool e da energia no mercado em quatro diferentes cenarios. A simulacao inclui também
uma unidade auténoma de producao de etanol 1G e contém modelos de limpeza da cana,
moagem, tratamento do caldo, concentragao, fermentagao (com modelo de conversao es-

tequiométrica) e destilagao, além de todo o aparato para cogeragao de energia.

Dias et al.|(2012) propuseram melhorias ao processo de producao de etanol
de cana-de-agicar 1G com o objetivo de minimizar o consumo de energia e assim reduzir
a quantidade de bagaco e palha necessarios como combustivel, deixando mais biomassa
disponivel para hidrélise e producao de etanol 2G. O simulador Aspen Plus foi usado
para estudar os véarios aperfeicoamentos testados pela equipe (por exemplo, recuperagao
de palha, concentracdo de caldo em evaporadores de multiplo efeito, desidratacao do
alcool usando peneiras moleculares, etc.) e o processo de segunda geracao foi integrado
aos cenarios aperfeicoados, cujos resultados mostraram que a quantidade de material
lignocelulésico disponivel para hidrolise podia ser aumentado significativamente com as

melhorias recomendadas. Os modelos dos fermentadores sao do tipo estequiométrico.



Palacios-Bereche et al.| (2013)) fizeram uma anélise exergética de uma planta
industrial de etanol de cana-de-acticar 1G a que um processo de hidrolise enzimatica
de bagaco é integrado. FEntre os diferentes casos que foram simulados, ha o caso base
que é essencialmente uma usina convencional, sem hidrolise. Os autores concluiram que
a introducao da hidrolise enzimatica do bagago aumenta a eficiéncia exergética global
do processo. O simulador utilizado para o trabalho foi o Aspen Plus com modelos de

conversao estequiométrica para os fermentadores.

Mosqueira-Salazar et al. (2013) estudaram o aumento no consumo de dgua
em uma usina de etanol de cana-de-agiicar de primeira geracao devido a introducao de
um processo de producao de etanol 2G a partir de bagaco hidrolisado. Os autores pro-
curaram identificar oportunidades para reutilizar dgua e minimizar retiradas e com isso
conseguiram manter o consumo de agua da usina simulada dentro dos limites exigidos pela
Companhia Ambiental do Estado de Sao Paulo. O trabalho utilizou o mesmo simulador

desenvolvido por Palacios-Bereche et al.| (2013).

Este trabalho difere dos encontrados na literatura por realizar simulagoes
de uma usina autéonoma 1G de etanol de cana-de-acticar usando modelos fenomenolégicos
de reatores em operacao batelada alimentada e continua. Os resultados dessas simulagoes
foram comparados aos obtidos a partir de uma simulacao que usa um modelo de conversao
estequiométrica para avaliar de que maneira os termos de inibi¢ao presentes nos modelos

cinéticos interferem no resultado final.

2.2 Simuladores de processos

Simuladores de processos sao ferramentas computacionais destinadas a re-
solugao de problemas complexos de engenharia de processos quimicos. Um simulador de
processos consiste de (7) uma fungdo principal executiva que controla os célculos de um
fluxograma de processo criado pelo usuario e acompanha o fluxo de informacao através
das sub-rotinas, (77) uma biblioteca de modelos de equipamentos, (7ii) um banco de dados
e sub-rotinas para célculos de propriedades termodinamicos, e (7v) um banco de dados e
sub-rotinas para célculos de custos e dimensionamento (TOWLER; SINNOTT, [2007)).

Pode-se dividir os simuladores de processos em dois tipos basicos conforme
o papel desempenhado pela fungao executiva e a forma como seus modelos sdo implemen-
tados: os sequenciais-modulares, os orientados a equagoes (também chamados globais ou

simultdneos) e os hibridos. Nos simuladores que seguem a arquitetura orientada a equa-
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¢oes os modelos de equipamentos constituem blocos de construcao para uma lista que
inclui todas as variaveis e equagoes associadas ao processo e, uma vez que o sistema esteja
especificado adequadamente, a funcao executiva convoca um procedimento numérico que
resolve todas as equacoes simultaneamente. Pode-se citar como exemplos de simuladores

de processos orientados a equagoes o gPROMS e o EMSO.

Na arquitetura sequencial-modular, os modelos sao construidos como sub-
rotinas que incluem nao apenas as equagoes que definem a unidade, mas também o proprio
método para resolvé-las. A funcao executiva estabelece uma ordem de resolucdo para as
operacoes unitarias, levando em conta os loops causados pela existéncia de reciclos. Cada
equipamento ¢é resolvido individualmente e seguindo a sequéncia do processo e os loops
sao resolvidos iterativamente. Os softwares Aspen Plus e CHEMCAD sao exemplos de

simuladores sequenciais-modulares.

A abordagem orientada a equagoes tem como vantagens uma flexibilidade
muito maior para construir, modificar e especificar os modelos, além de ter convergéncia
mais facil para problemas com muitos reciclos ou fortemente integrados; no entanto os
simuladores sequenciais-modulares tém a vantagem de poder dispor de algoritmos especi-
alizados para solucionar problemas que poderiam oferecer dificuldades numéricas a solvers
convencionais. Contudo, os simuladores sequenciais-modulares estao limitados a resolver

problemas apenas em estado-estacionario.

Devido a essa limitacao, atualmente a maioria dos simuladores de processo
originalmente desenvolvidos como sequenciais-modulares segue uma abordagem hibrida,
ao menos para resolver problemas dinamicos, que busca conciliar as virtudes de ambas
as categorias. Nessa abordagem sao incluidas bibliotecas de sub-rotinas adaptadas tanto
para a resolucao sequencial-modular quanto para a orientada a equagoes e o resultado
da simulagdo em estado estacionario é usado para inicializar a simulagdo dindmica (TO-
WLER; SINNOTT) [2007). Simuladores de processos hibridos incluem o Aspen HYSYS,
PRO/II e UniSim Design.

2.3 Producao de etanol em destilarias auténomas

Em 2012 havia um total de 402 unidades de producao de acgticar e alcool
no Brasil. Desse total, 257 eram usinas mistas, ou seja, de aglucar e alcool; 127 eram
destilarias auténomas e 18 tinham como tnico produto o agicar (CONAB| 2013b)). As

unidades mistas tém como vantagem a capacidade de priorizar a fabricacao do produto
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com melhor relacdo custo/beneficio no momento, embora sua flexibilidade para alternar
entre agicar e etanol seja limitada a um intervalo de producao para o qual a unidade foi
projetada. Além disso, essas usinas podem reaproveitar o melago residual da fabricagao
do agucar no processo de producao de alcool. Este trabalho, no entanto, se concentra
nas destilarias autonomas, conforme descritas por [Dias (2008). A Figura [2/ mostra um
diagrama de blocos que descreve as principais operagoes presentes em uma destilaria
autonoma convencional. Essas operacoes sao examinadas em mais detalhes no restante

deste capitulo.

Figura 2: Diagrama de blocos de destilaria auténoma de alcool.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

2.3.1 Coleta e recepcao

A cana-de-actcar, Saccharum spp. é uma graminea originaria do Sudeste
Asiatico e que no Brasil é a principal matéria-prima para a producao de acucar, dlcool e
de aguardentes como rum e cachaca. E composta por um sistema radicular de folhas e
colmos, e nos colmos a planta estoca grandes quantidades de sacarose. Sua composicao
média é informada na Tabela [ A cana é colhida ao atingir a maturagdo ideal, entre
14 e 18 meses apds o seu plantio (COPERSUCAREL 1999 apud PINTO, 2010) e sua
colheita pode ser realizada de forma manual ou por colheitadeiras mecanicas. Geralmente
a colheita é precedida por um estagio de queima. Quando a colheita é feita de forma

manual, com facoes, a queima previne que os trabalhadores rurais se cortem com as

LCOPERSUCAR, Centro de tecnologia — caderno Copersucar, Série industrial n°20, revisado 1999
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afiadas folhas da planta. Quando é mecanizada, o beneficio da queima é aumentar o

rendimento das colhedeiras e reduzir o arraste de terra e o desgaste dos equipamentos.

Tabela 1: Composicao bésica da cana-de-agicar.

Componente Teor (% em massa)
Agua 73 - 76
Solidos totais™ 24 - 27
Solidos soliveis 10 - 16
Fibras (base seca) 11 -16

* Inclui sélidos soliveis e fibras.

Fonte: Reproduzido de Dias (2008).

A queima, no entanto, tem a desvantagem de lancar uma grande quantidade
de material particulado no ar, que pode ser correlacionada com um aumento no nimero
de internagoes de pessoas por problemas respiratérios nas regides em que essa pratica é
conduzida, sobretudo de criangas e idosos (ARBEX et al., |2004). Também favorece a
compactacao do solo e reduz seu teor de matéria organica e sua porosidade (SOUZA et
al., 2005)), aumenta as perdas de agtcares e destréi a palha, que protege o solo da erosao
e do crescimento de outras espécies vegetais indesejadas. O excedente de palha também
poderia ser utilizada como combustivel para geracao de vapor e energia elétrica na usina
ou como matéria-prima para etanol de segunda geracao. No estado de Sdo Paulo, a Lei
Estadual 11.241, de 19 de setembro de 2002 (SAO PAULO, [2002)), fixou prazo até 2021
para a eliminacao dessa pratica em areas com mais de 150 ha e declividade inferior a 12 %

e até 2031 nas demalis areas.

A cana coletada normalmente é transportada para a fabrica por caminhdes,
l4 os caminhoes sao pesados e o peso da cana é obtido subtraindo-se o peso do caminhao
vazio. De dentro do caminhao também sao retiradas amostras de cana para analise de
sua composicao em laboratorio, uma vez que é o teor de agiicar encontrado nas amostras
que determina o valor do pagamento oferecido ao fornecedor por quilograma de cana. O
trafego de caminhoes é controlado de maneira a reduzir o tempo de espera entre a colheita
e o processamento para diminuir os riscos de contaminagdo bacteriana e deterioracao
da sacarose. Pelo mesmo motivo o tempo de armazenagem da cana no patio apds ser
descarregada pelos caminhoes deve ser tao curto quanto possivel, embora uma porg¢ao
deva ser mantida em estoque para prevenir eventuais falhas ou interrupgoes no sistema

de transporte.

A cana a ser processada é posicionada em mesas alimentadoras, onde é

transportada em esteiras que a conduzem para a lavagem. Mesas horizontais ou com
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inclinacoes baixas possuem grande capacidade de alimentagao, mas permite a formagcao
de camadas de cana altas e irregulares, o que diminui a eficiéncia da lavagem. Mesas de
grande inclinagao, até cerca de 45°, por outro lado, precisam operar a uma velocidade

maior, mas formam camadas de cana mais baixas e regulares.

A lavagem é importante para remover materiais estranhos a planta como
terra, areia e outras impurezas recolhidas durante a colheita que podem prejudicar os
processos de producao de agucar e alcool e a vida 1til dos equipamentos. Geralmente
a lavagem se da com agua em circuito fechado, mas esse processo tem a desvantagem
de provocar perdas consideraveis de agicares (até 2 %), principalmente quando a cana
¢ colhida mecanicamente, ja que ela chega a usina picada e, portanto, com maior area
superficial. Para evitar essas perdas e também economizar agua, a lavagem vem sendo
substituida gradativamente por operagoes de limpeza a seco, principalmente onde a co-
lheita é mecanizada. Utilizam-se como alternativas, por exemplo, ventiladores, sistemas

mecanicos e mesas com fundo perfurado (DIAS| 2008).

A cana limpa entdo é conduzida para o sistema de preparo, onde passa
por um ou dois conjuntos de facas, onde sao niveladas e cortadas em pedagos menores,
para em seguida serem esmagadas em aparelhos chamados desfibradores. O desfibradores
consistem em um conjunto de martelos oscilantes acoplados a um rotor. Os martelos
giram de forma a forgar a passagem da cana por uma pequena abertura ao longo da placa
desfibradora e no processo eles abrem as fibras da cana. Essa etapa tem por objetivo

facilitar a extracao dos acticares nas moendas.

2.3.2 Extracao do caldo

Ap6s o preparo, a altura do colchao de cana é uniformizada pelo espalhador,
um equipamento posicionado no limiar entre as esteiras metélicas da mesa de distribuigcao
e uma correia transportadora de borracha. A correia passa por um eletroima que visa

retirar objetos metalicos que possam estar misturados a cana, e que poderiam danificar
os rolos da moenda (CAMARGO; USHIMA| 1990).

O método convencional para a extracao do caldo é a moagem, processo em
que a cana desfibrada é esmagada entre um conjunto de rolos em rotagao para extracao
do liquido. Sao usadas duas moendas independentes para evitar paradas no caso de
quebra de um equipamento ou de uma manutencao programada. As moendas exigem

uma alimentacgao uniforme para evitar o risco de paradas, que sao altamente prejudiciais a

usina (IANNONI; MORABITO, [2002). Cada moenda contém de quatro a sete ternos, que
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sao unidades individuais de extracao formadas por quatro rolos montados numa estrutura
chamada “castelo”. Os rolos sao classificados como de pressao, de entrada, de saida e

superior.

Os ternos da moenda tradicionalmente sao acionados por turbinas a vapor,
mas ha uma tendéncia de migracao para ternos de acionamento elétrico, que ¢ mais
eficiente energeticamente. Conforme observa-se na Tabela [I a cana possui de cinco a
sete partes de dgua para cada parte de fibra, porém ja no primeiro terno essa proporg¢ao
cai para 2 a 2,5 partes de agua por parte de fibra. Assim, é necessario umedecer o
bagaco entre os ternos para dissolver o ac¢licar remanescente e permitir que mais caldo seja
deslocado da cana moida. Entre os dois ultimos ternos se adiciona agua de embebicao a
50°C proveniente do condensado dos evaporadores. A moenda tipicamente apresenta uma
eficiéncia de extragao proxima de 95 %, podendo chegar perto de 98 % (BEM; KOIKE;
PASSARINI, 2003). A moagem tem ainda o objetivo secundario de produzir um bagago
final em condigoes de ser queimado rapidamente nas caldeiras, ja que ele tem a importante
funcao de gerar energia e vapor para a usina. No ultimo terno da moenda obtém-se o

caldo cru e bagaco com cerca de 50 % de umidade.

A principal alternativa a moagem é a extracao do agticar por lixiviacgdo em
equipamentos chamados difusores, entre os quais os principais tipos sdo os de contra-
corrente e os de leito mével, que sao na verdade equipamentos de extracao em contra-
corrente que operam em estagios (REIN| [1995). Em ambos os casos, o principio bésico
é que os agucares da cana sejam extraidos por um fluxo de dgua a uma temperatura
entre 70°C e 80°C. Essa extracao ocorre de duas maneiras: por lixiviagdo, no caso das
células de cana abertas; e por osmose, no caso das que nao foram rompidas durante o
preparo. Obtém-se caldo em uma corrente e bagaco imido em outra, que passa por
uma pequena moenda para retirada da agua e dos aguicares residuais. As vantagens
dos difusores em relagdo as moendas sdo menores custos operacionais, menor consumo
de energia (10kW-h/t de cana contra 15kW-h/t de cana nas moendas) e possibilidade de
conseguir a extracao de até 99 % da sacarose. Entre as desvantagens estao um investimento
inicial mais alto, maiores tempos de partida e de parada, formacao de um bagago mais
umido e a necessidade de um preparo mais cuidadoso da cana, ja que a lixiviacao é muito

mais eficiente do que a osmose para extrair os agicares (PELLEGRINI; JUNIOR], 2011)).
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2.3.3 Aproveitamento do bagaco

Seja qual for o processo de extracao utilizado, tipicamente, grandes quanti-
dades de bagacgo de cana sao obtidas. O bagaco é um material de natureza lignocelulésica
com alto poder calorifico, de forma que o principal aproveitamento dedicado a esse co-
produto é a queima visando produzir vapor e energia elétrica para consumo interno da
usina. Até o final da década de 1990, normalmente as caldeiras em usinas de alcool eram
projetadas para operar a pressao de 22bar. O vapor produzido aciona as turbinas que
movimentam as moendas e outros equipamentos na planta, além de gerar eletricidade.
Apos usado, ele deixa as turbinas a 2,5 bar e posteriormente é utilizado para trocas térmi-
cas nas etapas de tratamento, concentracao e separacao. Todavia, a energia liberada pela
conversao térmica até mesmo de uma fragao do bagaco produzido geralmente é suficiente
para fornecer toda a energia necessaria para o processo, de maneira que em algumas usinas

acumulam-se grandes excedentes de bagaco.

A partir da crise no setor elétrico enfrentada pelo Brasil em 2001, a busca
pela diversificacao da matriz energética do pais se intensificou e as usinas de agiicar e alcool
encontraram a oportunidade de participar no processo de producao de eletricidade nao
apenas para uso interno, mas também para a rede elétrica geral. Com isso, os projetos mais
recentes passaram a investir em equipamentos de maior eficiéncia energética e caldeiras
de maior pressao, operando a 65 bar ou até 90 bar. Essa geracao de caldeiras permite que,
além de satisfazer suas préprias necessidades energéticas, as usinas de agicar e alcool
funcionem efetivamente com verdadeiras usinas termelétricas, queimando biomassa para

produzir energia que pode ser vendida para abastecer a rede elétrica.

Outros destinos importantes para o excesso de bagago sdo a hidrélise para
producao de etanol celulésico, producao de enzimas ou a venda para servir como forragem
animal (PANDEY et al.| 2000)). O etanol celulésico, em particular, é uma aplica¢do que
vem atraindo bastante interesse recentemente, em grande parte devido a preocupacao com
uma possivel redugdo na oferta de alimentos devido a concorréncia com os biocombus-
tiveis, sobretudo em paises com pouca disponibilidade de terras agricultaveis. No caso
da cultura canavieira, o etanol 2G poderia ser feito a partir do bagaco e da palha reco-
lhida apds o corte da cana, mas a viabilidade econdmica dessa tecnologia ainda encontra
obstaculos como, por exemplo, o custo dos pré-tratamentos necessarios para recuperar os
acucares polimerizados na celulose e hemicelulose e o preco pelo qual a usina pode vender

eletricidade para a rede, que pode ser mais vantajoso do que a producao de alcool.
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Tabela 2: Composicao basica do caldo da cana-de-agiicar.

Componente Teor (% em massa)
Agua 75 — 88
Sélidos totais* 12 - 25
Sacarose 10 - 21
Acgucares redutores 0,325
Nao-agucares organicos 0,5 -1,5
Nao-acticares inorgancios 0,2 -0,7

Inclui sacarose, agtcares redutores, e nao-agucares.

Fonte: Reproduzido de |Dias (2008)).

2.3.4 Tratamentos do caldo

O caldo obtido da moagem geralmente tem composicao dentro das faixas
apresentadas na Tabela [2] e depende de fatores como a variedade da planta, estado de
maturacao, clima, idade, solo, adubagao, etc (DIAS| 2008). O principal componente do
caldo para o processo ¢é a sacarose, que, apos inversao, constituird o substrato utilizado
pelas leveduras (Saccharomyces cerevisiae) no processo de fermentagao alcodlica. Para
assegurar o bom andamento desse processo ¢ importante a etapa de tratamento do caldo,
visando reduzir a presenca de impurezas e ajustar o pH e a concentragao de sacarose de

forma a minimizar efeitos de inibi¢ao indesejaveis.

O caldo passa primeiramente por um tratamento fisico em peneiras e hi-
drociclones para remocao das impurezas mais grosseiras do caldo, como areia, argila e
fragmentos do bagago moido (bagacilho), que a essa altura correspondem a uma fragao de
entre 0,1% e 1,0% do caldo, visando aumentar a eficiéncia e vida util dos decantadores,
filtros, bombas e outros equipamentos. As peneiras sao responsaveis por remover os sOli-
dos insoliveis de maior granulometria, enquanto os hidrociclones removem as particulas
mais pesadas restantes por separacio centifuga. E comum haver arraste de acticares no
material obtido do primeiro hidrociclone, por isso esse material passa por uma lavagem e

¢ mandado para um segundo hidrociclone para o agticar ser recuperado.

Em seguida vem uma etapa de tratamento quimico visando principalmente
a correcao do pH para evitar a decomposicao da sacarose e a remocao das impurezas
mais finas, presentes na forma de compostos soltveis, insoltveis ou em suspensao, o que
é feito principalmente através de operagoes de coagulacao, floculagdo e sedimentacao das
impurezas. O lodo obtido na sedimentacao ainda contém certa quantidade de sacarose

que ¢é recuperada por filtragdo, comumente em tambor rotativo.
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A cana-de-actcar recém colhida tem pH variavel entre 5,0 e 5,6, podendo
ser ainda mais acido no caso da cana em deterioracdo ou queimada. Em meio acido,
a sacarose se hidrolisa formando os monossacarideos glicose e frutose, que por sua vez
podem se decompor, em meios fortemente acidos, a hidroxi-metil-furfural, em seguida a
acidos carboxilicos (levulinico e férmico) e finalmente a didxido de carbono. Em meios
alcalinos, a sacarose se mantém estdvel até temperaturas préximas de 80°C (que sdo
ultrapassadas pelo caldo), mas se decompde a furfural, 5-hidroximetil-2-furfural, metil
gioxil, gliceraldeido, dioxiacetona, acetona, acido latico e outros compostos a temperaturas
superiores (MANTELATTO) [2005), por isso é de grande importancia controlar o pH do

caldo para evitar perda de acucares.

O tratamento quimico tem inicio com a adi¢ao de acido fosférico ao caldo
visando atingir concentragoes de fosfatos na faixa entre 200 ppm e 300 ppm (CAMARGO;
USHIMA| 1990). Os fosfatos permitem obter altas taxas de sedimentagao e um lodo mais
concentrado, o que torna sua filtracao mais simples; além disso elimina a coloracao do
caldo, o que é importante para o processo de fabricagao do agticar, embora nao interfira
na qualidade do etanol produzido. A seguir o caldo é aquecido a 70°C, quando se adiciona
hidréxido de calcio ao caldo para elevar seu pH até um valor entre 7,0 e 7,5. Esse procedi-
mento é chamado calagem e tem por objetivo neutralizar os acidos organicos e fosfatos em
solucao, que formam sais insoliveis de cédlcio que se precipitam apo6s o novo aquecimento
até 105°C a que o caldo é submetido logo em seguida. O principal sal formado é o fosfato

de célcio, que ao precipitar arrasta consigo material coloidal e em suspensao.

Na sequéncia o caldo passa por um balao flash a temperatura atmosférica
para eliminacdo de gases nao-condensaveis que de outra maneira formariam bolhas de ar
na superficie dos flocos e dificultariam sua precipitacdo. Apds a passagem pelo flash, a
temperatura do caldo é reduzida a aproximadamente 98 °C e sofre a adi¢ao de um polimero
floculante, normalmente uma poliacrilamida de elevada massa molecular (DIAS| |2008), e
segue para os decantadores, onde sera removido o lodo contendo as impurezas depositadas.
O lodo pode arrastar quantidades de acticares consigo, que sao recuperados através de
filtracdo em filtros rotatérios. E adicionada dgua de lavagem ao filtro para aumentar
a recuperacgao dos agucares, no entanto isso causa perdas de energia, pois a corrente de
filtrado sai a temperatura ambiente e precisa ser reaquecida antes ser misturada a corrente
de caldo para nao prejudicar o processo de decantagao; além de aumentar sua diluicao e
portanto aumentar a quantidade de dgua que necessita ser evaporada nos evaporadores.

A torta de filtro é espalhada na lavoura como fertilizante.
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2.3.5 Concentracgao

Terminado o tratamento, o caldo deixa o decantador com concentragao entre
14°Bx e 17 °Bx, ou seja, fracao massica de 14 % a 17 % em sélidos soluveis totais (JESUS|
2004), e é necessario passar por uma etapa de concentracao e esterilizagao para evitar que a
fermentacao atinja um grau alcodlico muito baixo, o que aumentaria os custos energéticos
na etapa de destilacao adiante. Em destilarias auténomas é comum a concentragao ocorrer
em evaporadores de um tnico efeito (CAMARGO; USHIMA| 1990)), embora a utilizagao
de multiplos efeitos tenham a vantagem de reduzir a demanda de vapor no processo
(DIAS et al) 2012). Quando a concentracao é realizada em evaporadores de multiplo
efeito, tipicamente sao usados cinco ou seis estagios e a forma de operagao mais comum
é em co-corrente; ou seja, com vapor e caldo fluindo na mesma dire¢ao, embora também

seja possivel encontrar unidades que optem por configuragoes contra-corrente ou mistas.

O caldo ¢é concentrado até 18°Bx a 22 °Bx. Em destilarias auténomas isso
é feito diretamente passando todo o caldo pelos evaporadores. Em destilarias anexas,
os evaporadores concentram o caldo até um valor mais baixo e a concentracao final é
corrigida para o valor desejado misturando-se o caldo concentrado ao melago residual do

processo de producao de agicar, com concentracao entre 65 °Bx e 70 °Bx.

O caldo concentrado ¢é esterilizado por tratamento de pasteurizagao HTST
(hot temperature/short time), em que o caldo é aquecido e mantido a 130°C por meia-
hora e entao é resfriado subitamente até a temperatura de fermentacao, a cerca de 32°C.
A partir de entdo, o caldo esterilizado passa a ser chamado de mosto fermentescivel, ou

apenas mosto, e é encaminhado para a fermentacao.

2.3.6 Fermentacao e destilacao

Em destilarias autonomas o mosto é produzido apenas a partir do caldo da
cana. Em destilarias anexas, a fabrica de agicar disponibiliza parte do melago obtido
da centrifugacao do agicar para preparagao do mosto. O mosto é direcionado para um
fermentador onde é convertido a vinho, que, em processos do tipo batelada alimentada
com reciclo de células, é centrifugado e se divide em correntes de vinho delevedurado e
creme de levedura. A primeira das correntes é destilada a alcool hidratado, alcool anidro
e, em algumas usinas, alcool neutro (dlcool anidro ou hidratado com teores minimos de
impurezas) e gera como efluentes vinhaga e flegmaga, além dos subprodutos éleo fisel e

alcool de segunda. Um fluxograma simplificado de uma destilaria anexa tipica é apre-
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sentado na Figura [3] Os processos de fermentacao e destilacdo sdo discutidos com mais
profundidade nas Segoes [2.4] ¢ 2.5

Figura 3: Fluxograma simplificado de unidade de fermentagao e colunas de destilagdo em
planta de producao de etanol hidratado.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

2.4 Fermentacao alcodlica

O etanol (ou alcool etilico) é sintetizado principalmente através de duas vias;
a primeira denominada “quimica”, na qual é obtido através da hidratacao do eteno; e a
segunda, “bioquimica”, em que é obtido da fermentacao de a¢ticares presentes em biomassa
vegetal por microrganismos — e nesse caso é também conhecido como bioetanol (LIMA;
BASSO; AMORIM, 2007). O bioetanol pode ainda ser classificado como de primeira (1G)
ou segunda geragao (2G) a depender de sua fonte: o etanol 1G é produzido a partir da
fermentacao da glicose e da frutose, dois isomeros com féormulas moleculares CgH120g,
obtidas diretamente de biomassas agucaradas ou amilaceas; o etanol 2G é produzido a

partir dos mesmos agucares, mas obtidos através da hidrélise de materiais lignocelulésicos.

No Brasil a rota bioquimica ¢, com larga margem, a de maior impacto
economico e as principais fontes de agiicares fermentesciveis utilizadas como insumos para
o etanol 1G sao o caldo obtido da moagem da cana-de-agtcar e, em destilarias anexas, o
melaco — nome genérico dado aos residuos da fabricacao de agicar que contém agucares
redutores e sacarose nao cristalizada. O etanol 2G pode ser produzido a partir do bagaco

da cana, mas com a tecnologia atual seu custo ainda é relativamente alto (CARDONA;
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QUINTERO; PAZ| 2010). O caldo da cana contém teor médio de sacarose entre 10 % e
21 % e de agucares redutores entre 0,3% e 2,5% em massa (DIAS| [2008), ja os melagos
contém em geral até 62 % de agucares (LIMA; BASSO; AMORIM, 2007). Ambas as fontes
de agucar contém ainda 4gua, sais minerais em altas concentracoes e outras impurezas

como cinzas e matérias nitrogenadas.

2.4.1 Bioquimica

A levedura Saccharomyces cerevisiae ¢ o microrganismo mais empregado in-
dustrialmente no processo de producao do bioetanol. Esses microrganismos sao chamados
anaerobios facultativos, pois eles sdo capazes de produzir energia tanto de forma aerdbia
quanto anaerdbia a depender das condi¢oes do ambiente. Em ambas as situagoes, a leve-

dura hidrolisa a molécula de sacarose através da enzima invertase, produzindo glicose e

frutose, conforme a Equagao (2.1)).

C12H22011 + H2O — 2 CgH1206 (2.1)

A glicose e a frutose passam por uma cadeia de dez reacoes enzimaticas,
chamada glicolise, que produz piruvato e rende dois ATP em energia (LIMA; BASSO;
AMORIM] [2007). Na presenga de oxigénio, o piruvato entra na cadeia respiratoria e
gera 36 ATP adicionais, mas em condigoes de anaerobiose ele é decomposto a etanal e
gés carbonico e o etanal é convertido a etanol através da enzima desidrogenase alcodlica.
Nenhum ATP adicional é produzido na fermentagdo . A rota bioquimica completa da

fermentagao alcodlica da glicose pode ser examinada na Figura [4] ou de forma resumida

na Equagao (2.2).

CeH1206 +2 ADP + PO, — 2 CoH50H 42 COy + 2 ATP + Ho0 (2.2)

A Equacao teria rendimento de 0,511 g de etanol por grama de glicose
na proporc¢ao estequiométrica, no entanto ocorrem outras reacoes paralelas que levam
a formagao de subprodutos como glicerol, acido acético, acido succinico, alcool amilico
e isoamilico, diversos outros compostos organicos e também biomassa celular. Mesmo

assim, observam-se em processos de fermentacao alcodlica em escala industrial conversoes

de glicose em etanol ao redor de 90 % (AMORIM; LEAO, [1996)).

O glicerol é o principal subproduto organico da fermentacao e sua formacao



21

Figura 4: Rota bioquimica do catabolismo da glicose.
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excessiva pode ser relacionada a situacgoes de estresse para as leveduras, provocado, por
exemplo, por concentragoes muito elevadas de agticar ou sais no mosto, temperatura
muito elevada ou contaminacao bacteriana. Embora seja um subproduto indesejado, sua
formacao é importante para a manutencao do crescimento das células, onde atua como

osmorregulador, reduzindo a permeabilidade da membrana celular em situagoes de grande

pressao osmédtica (ARRUDA; RODRIGUES; FELIPE, 2007)).

2.4.2 Fatores que influenciam a fermentacao

A Saccharomyces cerevisiae é um microrganismo com alta tolerdncia a aci-
dez, de forma que no processo de tratamento do fermento ela é tratada em solugao aquosa
de acido sulfurico em unidades chamadas cubas ou pré-fermentadores. Nas cubas as leve-
duras sao mantidas a pH de 2,0 a 3,2 durante aproximadamente uma hora para reduzir
a contaminac¢ao do fermento por outras variedades microbianas. A fermentagao alcodlica
propriamente dita é conduzida em um pH na faixa de 4,0 a 5,0, que além de inibir a a¢ao
de microrganismos contaminantes, traz rendimentos alcodlicos mais elevados, devido a

baixa producio de glicerol (DARE, [2008).

E exatamente a robustez da Saccharomyces cerevisiae que torna seu uso
vantajoso em relagao a Zymomonas mobilis, uma bactéria com varias vantagens em re-
lacao a levedura, como boa tolerancia ao etanol, alto rendimento, alta produtividade e
baixa formacao de biomassa. Fscherichia coli geneticamente modificada também é uma
alternativa interessante, com capacidade de fermentar uma grande variedade de actcares.
No entanto, essas bactérias sao extremamente sensiveis e exigem pH aproximadamente

neutro combinado a condigoes estéreis de mosto, o que compromete o seu uso em escala

industrial (LIN; TANAKA/ 2006)).

A temperatura também é uma variavel que interfere sobremaneira no ren-
dimento do processo fermentativo. A temperatura 6tima para a producao de etanol por
Saccharomyces cerevisiae se encontra na faixa entre 26°C e 35°C. As leveduras sao capazes
de produzir alcool com alto rendimento a temperaturas mais elevadas, até 40°C, mas a
temperaturas tao altas a produtividade é prejudicada por uma maior inibicdo pelo pro-
duto, além de se favorecer a contaminagao bacteriana e haver maior formagao de espuma

(AMORIM; LEAO) [1996).

Contaminagao bacteriana é um fator que prejudica a fermentagao alcodlica
nao apenas porque as os microrganismos invasores competem com as S. cerevisiae pelo

substrato, mas também porque eles produzem substancias inibidoras do seu crescimento



23

e podem causar floculagdo das leveduras. As principais contaminantes do processo de
fermentacao alcodlica sdo bactérias laticas e por isso as concentracoes de acido latico e
acético sao medidas periodicamente para controle dos niveis de infeccao e em presenca
desses acidos organicos, as leveduras sofrem estresse e produzem menos etanol e biomassa
(MARTINS| [2009)). As bactérias contaminantes sdo combatidas com substancias quimi-
cas como perdxido de hidrogénio e metabissulfito de potassio ou com antibiéticos, como
penicilina, além do meio acidificado (SKINNER; LEATHERS| 2004).

A cinética da fermentacgao é afetada também pela presenca do proprio eta-
nol e do agiicar no meio. Para concentragoes alcodlicas acima de 15g/L o efeito da
inibicao pelo produto se torna significativo; idem para o efeito de inibicao pelo substrato
a concentragoes de agucares maiores do que 150 g/L (PORTO, 2005)), razao pela qual a
alimentacao de mosto para as dornas tem influéncia direta na produtividade e deve ser

controlada com cuidado.

Outros fatores que podem interferir na qualidade do processo de fermenta-
¢ao incluem, por exemplo, a qualidade da matéria prima utilizada, presenca de aditivos
quimicos e antibidticos, ions em solucao, floculacao celular, qualidade da centrifugacao,
limpeza e assepsia (DIAS| 2008]).

2.4.3 Cinética

A fermentacao de aguicares redutores é um processo metabdlico que envolve
uma grande quantidade de reagdes enzimaticas dentro de um microrganismo vivo. Isso
representa uma grande dificuldade para se criar uma modelagem rigorosa desse tipo de
sistema, tanto pela enorme complexidade do processo, quanto pela dificuldade experimen-
tal em se levantar a quantidade de parametros cinéticos suficiente para descrevé-lo. Esses
desafios induzem os engenheiros bioquimicos a buscarem modelos matematicos mais sim-
ples e aproximados para obter uma expressao para a velocidade especifica de crescimento

celular.

Segundo Dutta; (2008), classificam-se os modelos cinéticos de fermentacao
conforme as caracteristicas da populacao e dos componentes celulares. Quanto ao tra-
tamento dado a populagao, um modelo pode ser segregado, quando as células formam
uma mistura heterogénea; ou nao-segregado, quando a cultura se espalha uniformemente
na solu¢ao. Quanto aos componentes celulares o modelo é classificado como estruturado,
quando considera a existéncia de multiplos componentes celulares; ou nao-estruturados,

quando as células sao representadas por um tnico componente.
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Os modelos nao-estruturados e nao-segregados sao encontrados mais fre-
quentemente na literatura. O modelo mais simples é o representado pela equacao de
Monod| (1949), que representa o crescimento de uma popula¢do microbiana a partir de

um substrato limitante sem efeitos de inibigao.

_Cs
K¢+Cg

O metabolismo microbiano, porém, frequentemente é afetado pela concen-

U= Hmax * (2.3)

tracao de substrato, produto ou mesmo de outros micro-organismos da mesma espécie na
solugao, resultando em diferentes fendmenos de inibi¢ao de suas atividades enzimaticas.
Existe uma grande quantidade de modelos na literatura abordando diferentes tipos de

inibicao e diferentes formas como eles interferem na velocidade especifica de crescimento

celular. Alguns deles sdo mostradas nas Equacoes (2.4) a (2.10)).

Modelo de |Aiba, Shoda e Nagatani (1968)):

Pmaz - Cs
= Bmar =5 exp(—ke,, - C 2.4
A e exp(—kcy, - Cp) (2.4)
Modelo de |Aiba e Shoda; (1969):
Pmaz - Cs kp
_ . 2.5
N g+ Cs (kp+cp> (2.5)
Modelo de |Ghose e Tyagi| (1979):
Mmazx CS C’P
M—W'<1—0*> (2.6)
kg+Cg+ -2 P
kr
Modelo de |Han e Levenspiel| (1988):
Hmaz 'CS CS " Cp "
= Bmar =S (- Z5) o (1-ZE 2.7
*7 ks +Cs < 0;) ( Ch 0
Modelo de Jin et al] (1981), citado por [Dourado et al/ (1987):
Hmaz - Cs
=" —kep, - Cp—key - 2.
ks+Cg exp(—kcp - Cp —kcs - Cs) (2.8)
Modelo de |Lee, Pollard e Coulman| (1983):
Pmaz - C's Cx\" cp\"
= Hmaz' =S (1 (1- 2.9
"7 ks +Cs < 0;%) ( Cp >
Modelo de |Levenspiel, (1980):
Pmaz - Cs Cp
=— —-|1- 2.10
a ks+Csg < C'1*3> (2.10)

2JIN, C. K.; CHIANG, H. L.; WANG, S. S. Steady state analysis of the enhancement in ethanol pro-
ductivity of a continuous fermentation process employing a protein-phospholipid complex as a protecting
agent. Enzyme and Microbial Technology, v. 3, n. 3, p. 249-257, 1981.
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Um exemplo de cinética estruturada encontrada na literatura é o modelo
de Daré (2008), que classifica as células em dois tipos distintos: as células ativas, que
consomem agucar e produzem etanol durante a fermentagdo, sofrem uma mudanca de
estagio fisiolégico durante o tratamento do fermento, quando permanecem durante um
longo periodo na auséncia de substrato e em entram em estado “de fome” ou famélico.
As células famélicas constituem todo o inéculo no principio da batelada e levam um certo
periodo para se readaptarem ao estado ativo quando o mosto ¢ alimentado novamente.
Esse modelo usa a cinética de Levenspiel (1980]) para expressar a velocidade de reagao das
células ativas e uma segunda cinética para expressar a velocidade de conversao de células
famélicas (C,) em ativas (Cly,), como mostra a Equagdo (2.11)). Como a conversdo de
células ativas em famélicas acontece na auséncia de substrato durante o tratamento do

fermento, a sua cinética nao é importante para este trabalho e pode ser desprezada.

CoRCR
ks, +Cx, Cx,

I (2.11)

2.4.4 Processos de producao

Varias configuragoes operacionais para o processo de fermentacdo em escala
industrial sdo possiveis, o mais primitivo deles é o processo batelada simples, sem reciclo de
células. Esse tipo de processo é muito lento devido as etapas de limpeza e preparagao dos
fermentadores e a cada nova batelada o indculo é substituido. Na década de 1930 surgiu
no Franca o processo Melle-Boinot, que introduziu o conceito de fermentacao batelada

alimentada com reciclo e tratamento de células e é até hoje a configuracao predominante

nas usinas brasileiras, presente em 75 % das destilarias (BASSO; BASSO; ROCHA| [2011).

A principal alternativa ao processo batelada é a fermentacdo continua, em
que geralmente se usa um sistema com até sete reatores distribuidos e interconectados em
uma variedade de maneiras diferentes, sendo a mais simples a distribuicao em série. Existe
ainda uma configuracdo mista que combina a batelada alimentada e a continua, que é o
processo batelada continuo (abreviado “BatCon” ou “ConBat”, a depender da referéncia),
muito 1til para destilarias que necessitam de ampliacdo e ja possuem o processo em
batelada (AMORIM, |1996).

A Figura [5| ilustra algumas configuracoes possiveis para os fermentadores,
omitindo os reciclos de células. As configuragoes batelada alimentada e continua em série

sao estudadas com mais detalhes no restante desta secao.
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Figura 5: Algumas possiveis configuragoes para processos fermentativos. a) Continua em
série; b) Continua paralela e em série; ¢) Batelada alimentada; d) Batelada-continua.

__ Corrente Corrente

O Fermentador continua descontinua

?S) 2 5o
‘—g> ~— ’D ‘‘‘‘‘‘ A
(a) (b) (©) «

Fonte: Elaborada pelo autor.
Batelada alimentada

O método mais amplamente utilizado para a producao de dlcool no pais é
o processo Melle-Boinot, que emprega tanques de fermentacao — ou fermentadores — ope-
rando em regime descontinuo alimentado (chamado simplesmente de “batelada” no jargao
da industria) e recirculagao e tratamento de levedura, mostrado de forma simplificada na
Figura [6]

O processo descontinuo tende a ser mais asséptico, uma vez que ao final de
cada “batelada” o reator pode ser esterilizado e o meio de cultura trocado (LIMA; BASSO;
AMORIM] 2007), procedimento que minimiza a possibilidade de contaminagoes e evita
que pressoes de selecao favorecam linhagens mutantes de levedura com produtividades
menores (SHULER; KARGI, 2002). Esse processo também tem grande flexibilidade de
operacao, permitindo controlar a concentracao de substrato no fermentador através da
utilizagao de diferentes vazoes de enchimento de modo a, por exemplo, deslocar o me-
tabolismo microbiano para uma via metabdlica mais desejavel ou minimizar a inibicao
pelo substrato adicionando o agiicar nos momentos mais propicios durante a fermentagao
(CARVALHO; SATO, 2001).

Como a maior parte das operagoes da biorrefinaria acontecem em estado
estacionario, a fermentacao batelada precisa ser adaptada ao restante do processo. Para
isso faz-se uso de varios fermentadores trabalhando em paralelo, mas defasados um em
relacdo ao outro de maneira que as correntes a montante e a jusante desses reatores
possam ser mantidas aproximadamente constantes, uma vez que diferentes fermentadores
estardo em etapas diferentes do processo e sempre havera ao menos um pronto para ser

alimentado ou descarregado.
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Figura 6: Esquema simplificado de unidade de fermentagao industrial.

Most ’ ! '
osto Centrifuga Vinho
® delevedurado Dorna volante
Fermentadores
(1a6)
Sangria l
2 | |
Recirculagao g Tanque pulméao
g
rgroca?or CoT T T T
e calor ; Agua
(iub%s | Nutrientes :
(1a3) ! Antibisticos |
; Ac. Fosférico
) . Ac. Sulftrico ,
Recirculacao !

Fermento tratado
Fonte: Adaptada de MARTINS et al., 2010}

Ao produto da reacao fermentativa da-se o nome de vinho, que é conduzido
imediatamente para uma operagao de decantacao ou, mais frequentemente, centrifuga-
¢ao. O precipitado da centrifugacao é chamado creme de levedura, um liquido com alta
concentracao de microrganismos em suspensao. Parte do creme de levedura ¢ purgado
do processo, geralmente sendo aproveitado como ragao animal, o restante passa por um

tratamento acido e é reinoculado no sistema de reatores para uma nova fermentacao.

O sobrenadante da centrifugacao é chamado vinho delevedurado, uma so-
lucdo que contém &gua e etanol com teores de etanol que variam entre 7% e 12% em
volume. Também estdao presentes em percentuais baixos os dlcoois amilico, isoamilico,
propilico, butilico e isobutilico, glicerina, aldeidos, acidos orgéanicos e inorganicos, furfurol
e ésteres. Apesar do pouco volume, esses produtos tém grande impacto na qualidade do
destilado (LIMA; BASSO; AMORIM, 2007). O vinho delevedurado é armazenado em
dornas volantes, que regularizam a vazao de vinho encaminhada para destilacdo, uma

etapa operada em regime continuo.

Fermentacao continua

O processo continuo de fermentagao alcodlica se caracteriza pela operacao

do fermentador mantida em estado estacionario. Assim como no processo descontinuo, o
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vinho produzido passa por centrifugacao e o creme de levedura sedimentado é recirculado
para o sistema. Embora alguns trabalhos na literatura citem muitas vantagens (e também
desvantagens) em relagdo ao processo Melle-Boinot, o processo continuo é utilizado por

uma minoria das usinas brasileiras.

Entre as vantagens do processo continuo pode-se enumerar maior produtivi-
dade volumétrica, uniformidade do produto, reducao do tempo de limpeza e esterilizagao
das dornas, maior facilidade de controle automatico e custos mais reduzidos na refrigera-
¢ao. Em compensacao ha menor rendimento alcodlico e maior susceptibilidade a infec¢oes
bacterianas ou selecao de linhagens mutantes nao interessantes ao processo fermentativo
em operagoes muito longas. Além disso, essa modalidade de operagao exige um conhe-
cimento mais detalhado do comportamento do micro-organismo no meio, uma vez que a
produtividade é mais sensivel a variaveis como temperatura, pH, viabilidade celular e con-
centracoes de acucar, alcool e biomassa, de forma que sdo necessarios sistemas de controle
mais sofisticados, o que afeta os custos iniciais e de operacao do processo (FACCIOTTI,
2001)).

Segundo |[Andriettal (1994), entre concentragoes de substrato de 20g/L e
120 g/L, o modelo de reator ideal que prevé a maior produtividade volumétrica para a
conversao de hexoses em etanol seria o de um reator tubular, porém a producao de grandes
volumes de gas carbdnico pelos microrganismos impossibilita a formacao de um perfil de
escoamento uniforme em circunstancias reais, o que descaracteriza o comportamento de
reator tubular ideal. No entanto, para rea¢oes de ordem positiva, o comportamento de um
reator de tubular ideal pode ser aproximado pelo de um conjunto suficientemente grande

de reatores de mistura perfeita dispostos em série (LEVENSPIEL| 2000)).

O namero de reatores de mistura perfeita necessarios para aproximar o
comportamento de reator tubular é fun¢ao do modelo cinético utilizado. Com o modelo
de Monod, esse comportamento pode ser aproximado satisfatoriamente com apenas dois
reatores ligados em série, embora modelos mais complexos exijam uma quantidade maior.
Para o modelo de |Lee, Pollard e Coulman| (1983), |Andrietta (1994)) recomenda quatro
reatores de mistura perfeita com uma distribui¢ao de volumes ocupados de 20,96 % para
o primeiro fermentador, 26,72 % para o segundo, 31,56 % para o terceiro e 20,76 % para
o quarto. A adicao de um quinto fermentador representaria ganhos de rendimento muito

pouco aprecidveis para justificar o investimento em um equipamento a mais.

Uma variedade de esquemas com graus variaveis de complexidade sao em-

pregados em diferentes destilarias brasileiras. H4 margem para variagdo, por exemplo, no
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Figura 7: Alguns sistemas de fermentacao continua. a) Andrietta; (1994)) e Usina Guarani;
b) Usina Santa Adélia; ¢) Proposta da Fermentec.

(a)

(c)

Fonte: Adaptada de Amorim| (1996)).

nimero de fermentadores usados e seus respectivos volumes e na quantidade de fermen-
tadores alimentados com mosto, indculo ao mesmo tempo e até mesmo nas interconexoes
entre os tanques. Alguns desses esquemas sdo mostrados de forma simplificada na Fi-
gura [l Na figura, os pentdgonos representam fermentadores e os retdngulos cubas de
tratamento, as linhas tracejadas representam a corrente de creme de levedura e linhas

cheias todas as outras correntes.

O esquema da Figura [7p corresponde & proposta de |Andriettal (1994) e
a um arranjo utilizado pelo grupo Guarani S.A. Este arranjo pode atingir rendimentos
proximos ou iguais aos de configuragoes batelada alimentada e alto teor alcodlico, sao mais
baratos para automatizar e requerem baixo investimento no sistema de refrigeracao das

dornas, mas tem a desvantagem de ser de dificil assepsia, trazendo problemas de infeccao

frequentes (AMORIM] 1996).

O esquema da Figura [7p corresponde a um arranjo usado pela Usina Santa
Adélia. Tem como pontos fortes um sistema compacto, pouco gasto em anti-espumante e
automacao pouco custosa, no entanto apresenta rendimentos de fermentacao ligeiramente
inferiores (ndo mais que 90 %), ndo pode trabalhar a teores alcodlicos acima de 8,5 %—
9,0 % sem comprometer a viabilidade celular, é sujeita a infec¢oes devido a dificil assepsia

e tem gastos elevados com acido devido ao proprio problema com infeccao e a floculagao



30

causada pelo reciclo de impurezas (AMORIM] 1996])

O esquema da Figura[7lc corresponde a um arranjo proposto pela Fermentec.
Suas vantagens sao a capacidade de atingir rendimentos alcodlicos tao altos quanto os da
batelada alimentada (91 %-92 %) e alto teor alcodlico e baixos custos de refrigeracao e

automacao. As desvantagens sao dificuldade de assepsia e, por consequéncia, frequentes
infecgoes (AMORIM, [1996)).

2.5 Destilacao etanol-agua

A destilacao é uma operacao de separacao de multiplos estagios baseada nas
diferencas de volatilidade dos componentes de uma mistura. Por isso mesmo, uma das
possiveis complicagoes que podem prejudicar a técnica é a formacao de azedtropos, isto
é, a situacao na qual, a temperatura e pressao constantes e fixas, a fases liquida e vapor
em equilibrio possuem composig¢oes iguais, tornando impossivel separa-los por destilacao
simples. E exatamente o que ocorre no sistema etanol-agua, que & temperatura de 78,2°C,
pressao de 1 atm e composigao de 95,6 % de etanol em massa (ou 89 % em mol) forma um
azedtropo (PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO, |1986). Apesar de impura, a
mistura de etanol e agua com concentracao de alcool proximo a composicao azeotrépica

ainda é um produto com grande valor comercial.

E costumeiro chamar o etanol misturado com dgua em uma proporcao proé-
xima a azeotrépica de etanol ou alcool hidratado e o mais puro do que o azedtropo de
etanol ou alcool anidro. Segundo a regulamentacao da Agéncia Nacional do Petroleo,
Gés Natural e Biocombustiveis (ANP] [2005)), dé-se o nome de “Alcool Etilico Hidratado
Combustivel”, AEHC, ao etanol destilado com teor alcodlico entre 92,6 % e 93.8% em
massa. O etanol destilado além da concentracao azeotropica e com teor alcodlico de no
minimo 99,3 % em massa é chamado “Alcool Etilico Anidro Combustivel”, AEAC. O eta-
nol anidro é obtido a partir do etanol hidratado através de um processo adicional, como a
destilacao azeotropica, a destilagao extrativa ou a adsor¢ao em peneiras moleculares, por

exemplo.

A configuracao apresentada na Figura [8| ¢ muito comum nas usinas brasi-
leiras, embora nao tenha sido originalmente concebida para esse processo, mas adaptada
para a producgao de dlcool combustivel. A coluna A é conhecida como coluna de esgota-
mento do vinho, A1 como coluna de depuragao e D como coluna de concentracao do alcool

— o conjunto dessas trés colunas é chamado no “chao de fabrica” de coluna de destilagdao
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enquanto as colunas Bl e B sdo chamadas de coluna de retificagio (SILVA, 2012).

A alimentacao do vinho se da no topo da coluna Al a aproximadamente
93°C. Essa coluna geralmente possui oito pratos e tem por funcao purificar o vinho de
substancias mais volateis (BATISTA| 2008)). Os vapores produzidos na coluna Al sdo
alimentados ao fundo da coluna D, localizada imediatamente acima, e seu produto de

fundo ao topo da coluna A, localizada imediatamente abaixo da Al.

A coluna D contém seis pratos e tem a funcio de concentrar os produtos
mais volateis do vinho. O vapor dela obtido é condensado e dividido em duas partes,
uma ¢ reciclada para a coluna e a outra é retirada como alcool de segunda. Do fundo da

coluna D sai a flegma liquida que é alimentada ao fundo da coluna B.

Figura 8: Configuragao do processo de destilagao do alcool hidratado.
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Fonte: Adaptada de [DIAS]| [2008.
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A coluna A possui de 16 a 24 pratos. Proximo ao seu topo é obtido vapor de
flegma com cerca de 40 % etanol em massa que alimenta o fundo da coluna B. No fundo
da coluna A se produz vinhaca, geralmente usada para fertirrigacao do canavial, embora

possa ser submetida a biodigestao para producao de biogas.

A coluna B possui cerca de 40 pratos e se localiza acima da coluna Bl.
O etanol hidratado é obtido de uma saida lateral um prato abaixo topo e os vapores
produzidos no alto da coluna sao usados para pré-aquecimento do vinho, que em seguida
troca calor com a vinhaca e é alimentado a coluna Al. Em uma saida lateral préoxima
ao fundo se recolhe o 6leo fiisel, composto principalmente por dgua, etanol e alcoois de
cadeia longa, sendo que o principal deles é o alcool isoamilico. A retirada do 6leo fusel é

fundamental para a boa qualidade do destilado.

A coluna B1 é alimentada pelo produto de fundo da coluna B, contém 13
pratos e em seu fundo se obtém a flegmaca, que deve ter teor alcodlico preferencialmente
inferior a 0,02 % em massa. Caso contrario pode ser necessério fazer reciclo da flegmaca

para a coluna A1l para recuperacao do etanol.

O simulador de processos EMSO dispoe de modelos rigorosos de coluna de
destilagao em sua biblioteca e [Silval (2012)) foi bem sucedido em usé-los para estudar um
sistema ternario contendo etanol, agua e alcool isoamilico nas colunas AA1D e em regime
transiente. |Furlan| (2012) e |[Furlan et al. (2012)), no entanto, observam que em estado
estacionario a convergéncia de um problema de destilacdo multiestagio pode ser de difi-
cil solu¢do numérica ou exigir grande esforco computacional sem recorrer aos algoritmos
especializados para inicializacao e aceleracao da convergéncia disponiveis em simuladores
sequenciais-modulares. Eles contornam este problema utilizando um interpolador multi-
linear implementado como plug-in do EMSO em conjunto com uma tabela de inspegao
gerada pelos resultados da simulagao de uma coluna do tipo RADFRAC no simulador

comercial Aspen Plus.

Outro plug-in foi desenvolvido por [Ribeiro, Secchi e Biscaia Jr.| (2010]) para
resolver modelos de colunas no EMSO pela simplificacdo do problema através de uma
técnica de reducao de ordem baseada em somas de residuos ponderados. Técnicas de
reducgao de ordem visam reduzir a complexidade do problema obtendo polinémios que in-
terpolem apropriadamente o comportamento da solucao a partir de um ntiimero de pontos
significativamente menor do que o niimero de estdagios da coluna. Ao mesmo tempo, visam
reduzir o indice diferencial do sistema de EAD, que é um nimero utilizado como medida

da dificuldade de solu¢do numérica desse tipo de sistema e pode ser entendido como a
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quantidade minima de vezes que ele pode ser diferenciado até poder ser escrito em termos
de equagoes diferenciais ordinarias. Sistemas com indice superior a 1 sdao considerados de
indice elevado e nao podem ser resolvidos diretamente por integradores convencionais, a

nao ser em alguns casos particulares (BRENNAN; CAMPBELL; PETZOLD), [1989).

2.6 Consideracoes finais

Este trabalho trata da simulacdo de uma destilaria autonoma de etanol. A
pesquisa bibliografica da Secao apontou para varios trabalhos abordando o mesmo
tema, porém pode-se assinalar que a grande maioria deles utiliza modelos simplificados,
principalmente para a etapa de fermentacao alcodlica, que frequentemente é modelada em
termos de conversao estequiométrica, em vez de utilizar modelos cinéticos. Além disso,
a maioria dos trabalhos de simulagao usa caros simuladores comerciais e que geralmente
sao sequenciais-modulares ou hibridos, de forma que os modelos utilizados ficam ocultos
e indisponiveis para serem visualizados e modificados pelos pesquisadores. Os modelos
aqui desenvolvidos sao para um simulador orientado a equagbes que, por sua propria
natureza, oferece modelos de cddigo aberto. Isso possibilita seu compartilhamento com
outros usuarios e estimula um processo colaborativo de desenvolvimento de modelos cada

vez mais sofisticados.
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3 METODOLOGIA

A Secao deste Capitulo discute o software escolhido para modelagem
e simulacdo. A Secado trata da corrente material criada para carregar as principais
varidveis de processo consideradas e as Segoes a descrevem a modelagem dos
equipamentos mais importantes. Os demais equipamentos modelados sao comentados

brevemente na Secao [3.9)

3.1 Simulador de processos EMSO

O EMSO, acronimo para FEnvironment for Modeling, Simulation and Op-
timisation, é o simulador de processos escolhido para a modelagem da biorrefinaria. E
uma ferramenta para modelagem, simulacao e otimizagao de processos dindmicos que usa
uma arquitetura orientada a equagoes. O software ainda tem por caracteristicas a che-
cagem automatica da consisténcia das condig¢Oes iniciais, graus de liberdade e unidades
de medida do sistema. O EMSO também executa testes para aferir se o problema é
solucionavel, que sao conduzidos por um método que reduz a zero o indice do sistema
de equagoes algébrico-diferenciais (EAD) a ser resolvido, o que é possivel devido ao seu

sistema embutido de derivacao simbdlica (SOARES; SECCHI, 2003)).

Outra caracteristica importante do simulador é que é possivel estendé-lo
com rotinas externas escritas em C/C++ ou FORTRAN através de plug-ins que o tor-
nam muito flexivel (FURLAN| [2012). O EMSO ainda oferece uma biblioteca de modelos
livre e de codigo aberto, além de permitir que o usuario crie seus proprios modelos atra-
vés de uma linguagem de modelagem que segue um paradigma de orientacao a objetos,
permitindo explorar caracteristicas de encapsulamento, heranga e composicao para criar
codigos de facil reuso e manutengao (RODRIGUES; SOARES; SECCHI, 2010). Esses
modelos podem ser conectados para construir simulagoes em modo texto ou por uma
interface grafica de usudario intuitiva, o que facilita a construcao de sistemas complexos

através da conexao de blocos de construcao muito mais simples.
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Tabela 3: Lista de variaveis presentes nos modelos primitivos das correntes materiais.

Variavel Agua Pura Multicomponente
Vazao massica massica e molar
Fracgao massica massica e molar
Entalpia massica maéassica e molar
Entropia massica nenhuma
Fragdo de vapor  massica massica e molar
Temperatura absoluta absoluta
Pressao absoluta absoluta

3.2 Correntes materiais

H&4 duas familias de modelos de correntes materiais que foram usadas na
simulacao, uma especifica para dgua pura e outra para multiplos componentes. Os mo-
delos de agua pura sao empregados apenas nas aplicagoes onde ha uso de vapor d’agua
puro, como na alimentacao de vapor na calandra do evaporador ou nas colunas de desti-
lacao, enquanto que os modelos multicomponentes sao usados nas demais operagoes. Em
alguns casos, quando uma corrente que deveria conter apenas agua pura vai ser mistu-
rada a uma corrente multicomponente, a corrente com agua é definida como uma corrente
multicomponente com fragdo maéssica de agua igual a uma unidade e de todos os demais
componentes nulos. Cada familia de modelos contém um modelo primitivo e alguns mo-
delos derivados. O modelo primitivo contém apenas as variaveis e equagoes mais basicas
necessarias para definir a corrente, enquanto que os modelos derivados contemplam casos
particulares, como correntes em estado liquido, em estado vapor ou com uma fracdo de
vapor especificada pelo usuario. A Tabela [3] mostra as varidveis presentes nos modelos

basicos de correntes de agua pura e multicomponente.

Dois modelos sao derivados do modelo primitivo de dgua pura, um apenas
para equilibrio liquido-vapor e outro tanto para equilibrio liquido-vapor quanto para li-
quido subresfriado ou vapor superaquecido. Esses modelos usam o plug-in propterm do
EMSO para calcular a entalpia e a entropia da agua conforme a formulacao da Internatio-
nal Association for the Properties of Water and Steam de 1997, ou IAPWS-97 (WAGNER
et al., |2000), a partir da especificagdo das varidveis necessarias para fechar os graus de

liberdade do problema entre pressao, temperatura e fragao de vapor.

Para a corrente multicomponente se dispoe do plug-in para calculo de dados
termodinamicos VRTherm, que contém um banco de dados com cerca de 2000 componen-

tes puros. O problema com este plug-in é que ele foi projetado visando servir principal-
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Tabela 4: Lista de substancias na corrente multicomponente.

Ntmero Substancia
1 Terra*
2 Glicose™
3 Celulose*
4 Lignina*
5 Hemicelulose™*
6 Oxido de Potéssio
7 Acido Aconitico*
8 Cloreto de Potéssio
9 Acido Fosférico
10 Hidréxido de Célcio
11 Sacarose*
12 Etanol
13 Levedura™t
14 Agua
15 Gas Carbonico
16 Glicerol
17 Acido Succinico

18 Acido Acético
*Componentes personalizadas.
tFormula elementar empirica.

Fonte: Elaborada pelo autor.

mente a modelagem e simulagao de processos da industria petroquimica, o que se traduz
em uma lista de componentes carente de algumas substancias importantes no processo de
producao de etanol, como a sacarose, glicose e a biomassa de células de levedura. Além
disso, h& poucos modelos termodindmicos disponiveis e a Unica opg¢ao utilizavel para o

calculo do coeficiente de atividade de solugoes liquidas polares é o modelo UNIFAC.

Esse problema foi parcialmente corrigido criando-se componentes persona-
lizados e usando-se relagoes termodinamicas empiricas, quando disponiveis, para avaliar
seus efeitos sobre as propriedades da mistura. A lista de componentes considerados na
corrente estd mostrada na Tabela 4] e foi definida pelo grupo do projeto Biorrefinaria
Virtual de Cana-de-Ag¢icar (BONOMI, [2011). Obviamente, essa lista ndo tem a intengao
de ser completa, o leitor pode perceber a auséncia de diversos componentes que estao
presentes em algum momento no processo de fermentacao alcodlica, como, por exemplo,
antibidticos, microrganismos contaminantes e outros acidos. Da mesma forma, nem todos
os componentes que foram listados sdo usados de fato nos modelos desenvolvidos neste
projeto, mas foram mantidos nas correntes materiais para manter a compatibilidade deste

trabalho com outros desenvolvidos por participantes do projeto.
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3.3 Preparacao

Os modelos desenvolvidos para a representacao dos equipamentos envolvi-
dos nos estagios de preparacao da cana e do caldo sao todos caixas-pretas que fazem a
separacao total ou parcial de um ou mais componentes presentes na corrente de entrada.
Esses modelos foram desenvolvidos por [Furlan| (2012) e foram aproveitados com pequenos

ajustes para compatibiliza-los com a versao mais recente da corrente material.

Lavagem: O modelo do equipamento de lavagem é alimentado por uma corrente ma-
terial representando a cana e uma corrente de agua; tem como saidas uma corrente de
cana limpa e uma de dgua com sujeira e as perdas de actcar. O usuério deve especificar a
quantidade de agua consumida por tonelada de cana lavada, as perdas de ag¢ucar na lava-
gem e a eficiéncia na retirada de sujeira. Ha a possibilidade de ajustar quais componentes

da corrente devem ser tratados pelo modelo como sujeira.

Moendas:  Assim como o modelo do equipamento de lavagem, o de moenda possui
duas entradas e duas saidas. H4 uma entrada para cana e uma para agua de embebicao
ou caldo misto vindo das moendas posteriores. A primeira moenda, que nao necessita de
embebigdo, é alimentada por uma pseudo-corrente com vazao nula. As saidas do modelo
sdo bagaco moido e caldo. O usudrio deve ajustar quais sdo os componentes separados
pela moenda e especificar a umidade do bagago, recuperacao de agicar, quantidade de
impurezas no caldo, consumo energético por tonelada de cana e quantidade de agua por

tonelada de cana.

Tanque de calagem: O tanque de calagem é um ponto de mistura que une a corrente
de caldo a uma corrente de leite de cal para posterior separagdo no sedimentador. O
usuario especifica no modelo quantos quilogramas de hidroxido de calcio devem ser usados

por tonelada de caldo.

Tambor flash: O tambor flash possui uma entrada e duas saidas, sendo uma saida
para a fase liquida e outra para a fase vapor. O usuario indica os componentes volateis
presentes na corrente, a temperatura, a pressao no tanque e a vazao ou fracado massica ou
molar de um dos componentes em uma das correntes de saida. Devido a falta de dados
termodinamicos disponiveis para as propriedades de boa parte das substancias presentes

no caldo, nao é possivel usar um modelo rigoroso para calculo do equilibrio de fases, entao
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a composicao das correntes liquida e vapor é definida unicamente pelo balanco de massa.
Uma correlagao empirica baseada no brix de cada corrente de saida ¢é usada para calcular

suas entalpias.

Decantador:  No decantador o usuério designa os componentes que vao precipitar e
especifica as perdas de aguicar, umidade do lodo e eficiéncia na remoc¢do das impurezas.
O modelo recebe uma corrente de entrada e fornece uma corrente de caldo clarificado e

uma de lodo.

Filtro: O modelo de filtro conta com uma entrada e duas saidas, uma para a torta e
outra para o filtrado contendo agicar recuperado. O usuario determina que componentes
ficarao retidos no filtro e especifica as perdas de agtcares, umidade da torta e eficiéncia

da filtragem.

3.4 Evaporador

O evaporador recebe como entradas uma corrente de alimentacao multicom-
ponente e uma corrente de vapor de agua. Suas saidas sdo uma corrente com a solugao
multicomponente concentrada, uma de vapor de agua superaquecido e uma corrente de
liquido condensado, conforme a Figura @ Os subscritos usados nas Equacoes a

(3.10) correspondem aos identificadores representados entre parénteses na referida figura.

O modelo utilizado neste trabalho, baseado em |Jesus| (2004)), assume estado
estacionario, condi¢ao de mistura perfeita e perdas de calor para o ambiente despreziveis.
Espera-se que o usudrio especifique a pressao no interior do evaporador e uma variavel
entre as trés seguintes: area de troca de térmica, brix esperado ou vazao de vapor na

salda.

A Equagao (3.1)) representa o balango global de massa na calandra, enquanto
que as Equacoes (3.2)) a (3.4)) correspondem respectivamente ao balango global de massa,
ao balango de massa para a agua e ao balango massa para os demais componentes no

interior do evaporador.

Fg=F¢p (3.1)
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Figura 9: Esquema das correntes de entrada e saida no evaporador.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Fr=F;+Fy (3.2)
FF'ZF,égua:FL'ZLyégua‘i‘FV (33)
FF'ZF,i:FL'ZL,i i%émgua (34)

A Equagao (3.5)) corresponde ao balanco de energia no interior do evapo-
rador tal como foi implementado no simulador de processos e as Equagoes e
sdo formulas empiricas para o calculo das entalpias das correntes liquidas. A entalpia
do vapor de aquecimento e do vapor que deixa o evaporador sao calculadas pelo plug-in
termodinamico propterm com base em dados da formulagao industrial de 1997 da IAPWS
para os dados termodindmicos da dgua (WAGNER et al., |2000). Os valores das ental-
pias de referéncia e da capacidade térmica especifica da mistura de agua e sélidos sao,
respectivamente, s = —0,04187kJ/kg, H,.p = —0,101856 kJ /kg e cp = 4,187kJ /kg-K.

Fp - (hp+hoep) +Q = Fr- (hi+ hoep) + Fy - (Hy + Hyey ) (3.5)

hL:Cp-<1—0,6-BXL)-(TL—273,15K) (3.6)
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hF:Cp-(1—0,6-BXF)-(TF—273,15K) (3.7)

O calor transferido pelo efeito, a equagao geral da troca de calor e a elevagao
do ponto de ebuligdo sdo dados pelas Equagoes (3.8]) a (3.10]).

Q=Fs-(Hs—hc) (3.8)

Q=U-A-(Tc—Ty) (3.9)

B BXL-(0,3+BXL

e — 0,22 K +0,0078 - (Tsqt — 273,15 K)]

).
0,355 - (1,036 — Bxy)

(3.10)

3.5 Fermentadores

Foram implementados dois modelos de fermentador, um para a operagao do
tipo batelada alimentada e outro para em regime continuo e estacionario. Um terceiro
modelo, de conversdo estequiométrica, estava previamente implementado (FURLAN et
al., 2012)). Foi feita a aproximagdo para a condigdo de mistura perfeita, considerou-
se que a sacarose introduzida no biorreator pela corrente de entrada se converte muito
rapidamente em glicose e frutose nos modelos com cinética e ambas as hexoses foram
tratadas como se fossem uma tnica substancia, chamada de substrato ou simplesmente

de glicose no restante deste texto.

A reagao de conversdo de sacarose em substratos (ver Segao também
foi aproximada por uma cinética de primeira ordem cuja constante de velocidade estéa
relacionada a conversdo do reagente em produtos de acordo com a Equagao . A
escolha de um valor suficientemente alto para a conversao permite estimar um valor

apropriado para a constante de velocidade usada na Equacao (3.12)).

XSO,C

Ksac T = T x_ (3.11)
sac

A densidade, considerada constante, foi utilizada para converter as fragoes
massicas em concentragoes nos fermentadores, para facilitar a inser¢do de condic¢des ini-

ciais expressas nessa grandeza.
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Nem todos os subprodutos do processo de fermentacao alcodlica listados na
Tabela[d] realmente participam das reagdes quimicas implementadas nos modelos batelada
alimentada e continuo. Na verdade, como mostram as Equagoes a , apenas
sacarose, hexoses, levedura e etanol foram considerados nas reagoes bioquimicas. Dife-
rentes opgoes de modelos cinéticos foram disponibilizadas para escolha do usuéario para o

calculo da velocidade especifica de crescimento celular p.

Tsac = —Ksac - Csac (3.12)
rs = _HJ.CX +Ksac'05ac (313)
Yx/s
TX:(/L—/CD)-CX (3.14)
p-Cx
o — 3.15
o (.15

3.5.1 Batelada alimentada

O modelo de um reator de fermentacao alcodlica do tipo batelada alimen-
tada é baseado nas Equagoes (3.16]) a (3.18)), que correspondem respectivamente ao ba-

lanco de massa global, aos balangos de massa por componente e ao balango de energia.

dM

dr = Fe(t) — Fs(t) (3.16)

dz; Fg(t) T

it (zie—2)+— 1

s T CEE R (3.17)
ar w-Cx-V-ArH Q@

M- = Fe(t) - (Tg =T) + s Ter (3.18)

Na fermentacao batelada alimentada, a taxa de calor retirada do fermen-
tador, Q, ¢ dado pela Equacao , onde Ty, = 30°C ¢é a temperatura do set-point.
Quando T' < T, a equagao tem valor nulo, caso contrario ela tem um valor positivo
alto o bastante para manter a temperatura proxima da desejada. Essa equacao funciona

como um controle proporcional da temperatura que oferece uma resposta instantanea a
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Tabela 5: Valores dos pardmetros do modelo cinético de (Ghose e Tyagi (1979) e dos
balancos de massa e energia usados para a simulacao do processo batelada alimentada.

Parametro Valor
Loma 0,36 h 1
kg 0,48 kg/m3
kr 203,5 kg/m?
kp 0,0083 h~!
C% 88,0 kg/m?
Yy/s 0,024

Yy/p 0,054
ApH 216,71 kJ /kg
Ksac 30h7ty

tValor arbitrario. Foi definido apenas grande o bastante

para a conversao de sacarose em glicose ocorrer rapidamente.

Fonte: Adaptada de Borges (2008)

variagoes quando T' > Ty,.

Q=V (T —Typ~+|T—Ts|) - 5kW/m* - K (3.19)

Embora nao sejam as tnicas variaveis que dependem do tempo nos balangos
referentes a fermentacao batelada alimentada, as vazoes Fs(t) e Fg(t) foram escritas
explicitamente como fungoes do tempo para enfatizar sua diferenca em relagao as equagoes
para a fermentagdo continua e estacionaria, em que essas vazoes sao constantes no tempo.
Normalmente as vazoes de entrada e de saida do fermentador tém comportamentos de
funcao retangular; por exemplo, durante a fase de descarga a vazao de saida de vinho
Fs(t) salta de zero para um valor especificado e entdo volta a zero ao fim dessa fase.

Informagoes mais detalhadas sobre esse topico sao oferecidas na Sec¢ao |3.6]

A cinética de |Ghose e Tyagi (1979), representada pela Equacao (2.6]), foi
a empregada na simulacao do processo batelada alimentada e em algumas simulagoes
do processo continuo. Os valores utilizados como parametros para a cinética e para os

balancos de massa e energia nas simulagoes que se utilizam desse modelo encontram-se

na Tabela [l

3.5.2 Fermentacao continua

O modelo de fermentagdo continua e em estado estacionario é semelhante

ao modelo batelada alimentada, exceto pelas derivadas temporais serem igualadas a zero e
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Tabela 6: Valores dos pardmetros do modelo cinético de |Lee, Pollard e Coulman| (1983) e
dos balangos de massa e energia usados para a simulacao do processo continuo.

Parametro Valor
Umaz 0,41 h~1
kg 1,6 kg/m?3
Ch 103,0 kg/m?
C% 100,0 kg/m?
Yy/s 0,033

Yx/p 0,074
ArH 216,71 kJ /kg

n 3
m 1
Ksac 30h!}

tValor arbitrario. Foi definido apenas grande o bastante
para a conversao de sacarose em glicose ocorrer rapidamente.

Fonte: Adaptada de Andriettal (1994)

os valores das vazoes de entrada e saida serem constantes. As equacoes de balango usadas

no modelo estao expostas nas Equagoes (3.20)) a (3.22)).

Fe=Fs (3.20)

Fe-2¢e —Fs-zs+1r;- V=0 (3.21)

pOx-V-ApH | Q _

Fe - (Te—T)+
( ) cp-Yxys cp

0 (3.22)

Além da cinética de |Ghose e Tyagi| (1979)), foi utilizada também a cinética
de |[Lee, Pollard e Coulman| (1983)), representada pela Equacao , no modelo de fer-
mentacao continua. As diferencas qualitativas entre os resultados obtidos a partir das
simulagoes usando cada um desses modelos sao discutidas na Secao [6.2 Os pardme-
tros utilizados para a cinética e os balancos de massa e energia usados nas simulagoes

envolvendo a cinética de [Lee, Pollard e Coulman| (1983) estdo expostos na Tabela [6]

3.5.3 Conversao estequiométrica

O modelo de conversao estequiométrica se baseia na série de reagoes quimi-
cas expressas nas Equagoes ([3.23) a (3.25) e nos graus de conversiao (base méssica) X a

X5 de cada uma delas. Agua e gés carbénico foram desprezados nos balancos de massa
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por também nao serem considerados nos modelos cinéticos.

342,24 ¢ Sacarose — 2 x 180,16¢ Glicose (3.23)
180,16 g Glicose — 2 x 46,07 g Etanol (3.24)
Yx /g Glicose — Levedura (3.25)

Naturalmente, nao contabilizar a dgua e o gas carbonico nos balancos de
componentes deixa o balanco de massa desbalanceado. Tanto nos modelos cinéticos,
quanto no modelo estequiométrico, os balangos de massa por componente contabilizam
etanol, levedura, sacarose e glicose e a fragao massica de agua é definida como a diferenca

entre a soma das fragoes desses quatro componentes e uma unidade.

Os balancos de massa no reator de conversao estequiométrica sdo escritos
conforme mostram as Equacdes (B.27) a (3.30)). A grandeza G, definida na Equacéo ([3.26)),

expressa o acumulo de glicose no fermentador.

Mglicose

g = Z(F : Zglicose) + Z(F : Zsacarose) -2 M . Xl (326)
< < sacarose

Balango de sacarose:

FS ' Zsacaroseg — Z(F : Zsacarose) : (1 - Xl) (327)

&

Balango de glicose:

FS'Zglicoseg = (1_X2_X3)'g (328)
Balango de etanol:

M ! :
Fs- Zetanolg = Z(F : Zetanol) +2- Meitano - X2-G (329)
I3 glicose

Balango de células:

FS * Zleveduras = Z(F ’ Zlevedura) + XS : g (330)

&

As conversoes X9 e X3 estao relacionadas aos coeficientes globais de rendi-

mento Yp/g e Yy,g de acordo com as Equagdes (3.31)) e (3.32).

M etanol )

Xo 3.31
Mglicose ( )

YP/S:2'

Yx/s = X3 (3.32)
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3.6 Valvulas

Os modelos de valvula bloqueiam ou liberam o fluxo de corrente através
delas periodicamente e de forma automatica. Estao todas conectadas as entradas ou as
saidas dos fermentadores, onde cumprem um papel essencial para a implementacao do

sistema batelada alimentada.

Uma maneira simples de simular o comportamento de interrupcao e libe-
racao de corrente seria através de uma estrutura de selecao if-else, no entanto as des-
continuidades introduzidas por essa abordagem provocam instabilidades numéricas que
dificultam a convergéncia (CARVER, [1978). Em vez disso foi usada uma aproximagao

analitica para uma fungao retangular unitaria, mostrada nas Equagoes (3.33)) e (3.34)).

u(t) = cos(m- a) — cos [71’- <2- e a)] (3.33)

T

n(u) = ; [1 +tanh <_u)] (3.34)

€
A fungao periédica u(t) permite que a valvula seja usada durante um nimero
arbitrario de ciclos e a fungdo n(u) aproxima seu valor ao de uma fungao retangular

unitaria que é multiplicada por um valor de vazao especificado na definicao da valvula.

A constante € tem um valor pequeno em relagdo aos valores tipicos de u(t)
para tornar as "arestas'da fungdo n(u) mais abruptas, assim a aproximagao da fungio
retangular é avaliada como n(u) =~ 1, quando u > 0; n(u) ~ 0 quando u < 0 e n(u) = %
quando u = 0. No entanto, se esse valor for pequeno demais pode-se aumentar a rigidez
do problema e provocar as mesmas instabilidades numéricas que buscava-se evitar em

primeiro lugar ao optar-se por usar esse tipo de fun¢do, em vez de uma clausula if-else.

O parametro ¢ da a fase da funcao periédica e o pardmetro « representa a
razao entre o tempo em que a valvula permanece aberta e o seu periodo total. A Figura

ilustra o comportamento das fungoes u(t) e n(u) para valores constantes de ¢ e .

E importante observar que as especificacoes das vazdes das correntes devem
ser feitas preferencialmente nas valvulas, em vez de nos equipamentos diretamente ligados
a elas. A nao observagao dessa sugestao pode, em algumas ocasides, levar a erros sutis
nos equipamentos localizados a montante da valvula. Por exemplo, se a saida de um
tanque ¢é conectada a uma valvula e a vazao de saida do tanque ¢é especificada, em vez da

vazao que passa pela valvula enquanto ela esta aberta, essa vazao de saida sera constante
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Figura 10: Fungao periédica (a) e aproximagao de fungao retangular (b) para o =
[0,2:0,4;0,6;0,8], p=0ee=1,0x107>,
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Fonte: Elaborada pelo autor.

independente de a valvula estar aberta ou fechada, e o tanque perdera contetido sem que
isso seja desejado e sem que esse conteudo seja levado a jusante. Especificando a vazao
apenas na valvula, ela mesma se encarregara de controlar a que momento a vazao na saida

do tanque sera nula ou tera o valor especificado.

3.7 Centrifuga

A centrifuga, representada na Figura [11], é implementada como um modelo
caixa-preta com uma entrada e duas saidas onde o usuario especifica a fragdo méssica de
células que deseja ver retirada na corrente de creme de levedura e a concentracao residual
que espera encontrar na corrente de vinho delevedurado. Designou-se como valores default
zx1 =18,0% e zx2 = 0,3%, para as fracoes massicas de células na saida de creme
de levedura (corrente 1) e de vinho delevedurado (corrente 2) respectivamente, mas o

usudrio pode especificar esses valores desde que obedeca as restricoes zy o <zx1<1e

0<z2x2<z2x0.

O modelo calcula as vazoes de ambas as correntes de saida através de um
balanco de massa celular, mas desconsidera o balango de energia, desprezando aumentos
de temperatura no vinho. As fragoes maéssicas dos demais componentes nas saidas sao
recalculadas de modo a manter a proporcao relativa de um em relacao ao outro igual a

da entrada. As expressoes para o calculo das novas fracoes méssicas estdo mostradas nas
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Equacoes (8:33) e (B:30).

Figura 11: Esquema das correntes de entrada e saida na centrifuga.

o
= | Fo
=
=} 70

Creme de » Vinho
levedura [y F,  delevedurado
Zi,1 2,2

Fonte: Elaborada pelo autor.

No creme de levedura (zx,; especificado pelo usuario):
2.0

Zi1 = 17-(1—2)(71) 1 #X (3.35)
—ZX,0
No vinho delevedurado (zx 2 especificado pelo usuério):

20 %0 i £ X (3.36)

T - zZx,0+2x2
3.8 Colunas de destilacao

Um modelo simplificado para o sistema de colunas de destilacado AA1D e
B1B foi utilizado no EMSO para operar em conjunto com um plug-in de interpolador
multilinear de Furlan (2012) e |[Furlan et al.| (2012)), utilizado em alternativa ao modelo

fenomenoldgico rigoroso das colunas de destilacao.

Esse modelo chama o plug-in adicionado ao EMSO que tem acesso a uma
tabela de inspecao gerada a partir dos resultados de uma grande quantidade de simu-
lagoes conduzidas no simulador de processos sequencial-modular Aspen Plus usando um
conjunto de colunas de destilagdo do tipo RADFRAC. Conforme explicado na Segéao [2.2]
simuladores de processo sequenciais-modulares tém como uma vantagem em relacao aos
orientados a equagoes, como o EMSO, a possibilidade de recorrer a algoritmos especia-
lizados para facilitar a convergéncia de problemas de dificil solucdo com solvers de uso

geral.

Para uma dada corrente de alimentacao ligada a entrada da coluna de des-
tilagdo, o interpolador busca na tabela de inspecao os valores de entrada mais proximos
aos dessa corrente e interpola os resultados para devolver ao modelo simplificado das colu-
nas do EMSO as variaveis-resposta mais importantes. As demais variaveis sao calculadas

através de balancos de massa e energia incluidos no modelo.
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Tabela 7: Configuragoes e especificagoes do processo de destilagao simulado no Aspen
Plus.

Coluna A
Numero de pratos 18
Presséo no topo (kPa) 139,3
Pressao no fundo (kPa) 152,5
Posicao de retirada de vapor de flegma 17
Fracao massica de etanol na vinhaca 0,0002
Recuperagio de etanol no vapor de flegma (%) 76
Coluna A1l
Numero de pratos 8
Pressdo no topo (kPa) 136,3
Pressao no fundo (kPa) 139,3
Coluna D
Numero de pratos 6
Pressdo no topo (kPa) 133,8
Pressao no fundo (kPa) 136,3
Temperatura no condensador (°C) 35
Fracao de alcool de segunda reciclado a coluna D 0,99
Coluna B, B1
Numero de pratos 45
Pressao no topo (kPa) 116,0
Pressdo no fundo (kPa) 135,7
Posicao de alimentagao de vapor de flegma 23
Posicao de alimentagao de flegma liquida 23
Posicao de retirada de 6leo fusel 26 e4
Fracdo massica de etanol no AEHC 0,935

Fonte: Reproduzida de |[DIAS, 2008.
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O modelo simplificado recebe trés correntes de entrada, que devem estar
especificadas, e retorna seis correntes de saida. As correntes de entrada correspondem
a corrente de vinho delevedurado vindo da centrifuga e a duas correntes de vapor para
atender aos refervedores no fundo do trem de colunas. As correntes de saida incluem uma
corrente de energia representando o calor trocado no condensador do segundo conjunto
de colunas, as saidas para o condensado do vapor utilizado nos refervedores das colunas

e as correntes de vinhaca, flegmaga, e etanol hidratado.

Naturalmente, as correntes de entrada devem estar completamente especi-
ficadas e o usuario deve especificar ainda uma variavel ad hoc chamada “Mu” no modelo
simplificado, uma fracao com valor entre 0 e 1 que esta relacionada com a eficéncia nas
trocas energéticas acontecendo nos refervedores e no condensador e com as perdas de

energia para o ambiente.

As especificagdes da coluna RADFRAC usada para construir a tabela de
inspecao foram reproduzidas de Dias (2008), deixando a fracdo méssica de etanol na
entrada como a varidvel livre, com valores entre 5,0 % e 12,0 %. As principais configuragoes

do processo de destilagdo simulado no Aspen Plus sdo mostradas na Tabela [7]

3.9 Demais equipamentos e acessoérios

Além dos equipamentos principais descritos nas secoes anteriores, foram
desenvolvidos também modelos de equipamentos mais simples e acessorios. A nao ser
onde expresso em contrario, em nenhum desses modelos presume-se perda de carga ou

alteragdo na temperatura entre a(s) entrada(s) e a(s) saida(s) do equipamento.

Fontes: As fontes sao a origem das correntes materiais, tanto no caso da corrente
multicomponente quanto no caso da corrente de dgua pura (ver Segao . Nelas o
usuario especifica temperatura e pressao da corrente material, além da composi¢do no
caso da corrente multicomponente. A vazao da corrente material pode ser especificada, a
nao ser quando a fonte estiver conectada a uma valvula, pois nesse caso a especificacao é

feita nela proépria.

Divisores de corrente:  Foram implementados dois tipos de divisores de corrente,
um com uma entrada e duas saidas e outro com uma entrada e seis saidas. O usuério

deve especificar que fragado da vazao total saird de uma das duas saidas no primeiro caso
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ou de cinco das seis saidas no segundo. Naturalmente, as composi¢oes das correntes em

todas as saldas sao iguais, apenas o balanc¢o global de massa é computado.

Pontos de mistura:  Assim como no caso dos divisores, foram implementados dois
tipos de pontos de mistura, um com duas entradas e uma saida e outro com seis entradas e
uma saida. O modelo com duas entradas computa os balancos de massa por componente
e global. O modelo com seis entradas, na verdade, funciona como um relé: ha sempre
uma Unica entrada com vazao nao nula conectada ao ponto de mistura e seu valor é

simplesmente redirecionado para a saida.

Tanques: Os tanques sdo modelados com uma entrada e uma saida. O usuario deve
inicializar a composicao e a massa total de mistura em seu interior. Esses valores podem
mudar ao longo do tempo dependendo das especificagoes das correntes que atravessam
suas fronteiras. Fazem o papel de reservatério pulmao e de cuba de tratamento de creme

de levedura.

Trocador de Calor: O modelo de trocador de calor é extremamente simples, foi
implementado apenas para estado estacionario e apenas calcula quanto calor por unidade
de tempo é preciso trocar para a corrente material sair a temperatura especificada. O

balango de energia ¢ dado pela Equagao (3.37))

Fe-cp-(Te—Ts)+Q=0 (3.37)

3.10 Simulacao da destilaria completa

A Figura [12] é uma captura de tela do fluxograma de uma das simulagoes
construidas conectando os modelos descritos neste capitulo uns aos outros através da
interface grafica do EMSO. O mesmo sistema ¢ mostrado com mais clareza na Figura
que é um diagrama de blocos simplificado, omitindo nomes de corrente e os equipa-
mentos para mistura e divisdo de corrente. Os equipamentos usados na simulacdo sao
referenciados no texto de acordo com os nomes usados no diagrama de blocos em tipo

monoespagado.

As simulagbes da destilaria autonoma foram todas construidas seguindo o

padrao mostrado na Figura [I3] alterando-se apenas a configuracao da unidade de fer-



Figura 12: Captura de tela do fluxograma de processo com fermentadores continuos construido no EMSO.
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Figura 13: Esquema simplificado do processo completo.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

mentacao a cada caso estudado. Os Capitulos {4 e |5| se concentram, respectivamente, nas
unidades de fermentacao batelada alimentada e continua estacionaria e o Capitulo [6] trata
da comparacao entre ambos os modelos cinéticos e o modelo de conversao estequiométrica.
Esta secao se dedicara a discutir as especificagoes usadas nos equipamentos restantes, que
se baseiam nos valores usados nas simulac¢oes desenvolvidas nos trabalhos de [Furlan et al.
(2012) e Dias (2008).

A fonte de corrente Cana representa a cana-de-ac¢tucar. Foi considerada a
entrada de 500 toneladas de cana por hora com composigao dada na Tabela[§ As fragoes
de sacarose e 4gua na cana variaram nas simulacoes que visavam estudar a diferencga entre

os resultados de simulagdes com modelos cinéticos e modelos estequiométricos.

Na etapa de Lavagem é removida terra da cana com eficiéncia especificada
em 70 %. Também é especificada perda de acticares de 1,5% em massa e o consumo de

agua ¢é definido como uma tonelada por tonelada de cana.

A lavagem se seguem seis Moendas onde ocorre remogao dos componentes
terra, celulose, lignina, hemicelulose e éxido de potassio. Os modelos de Moenda recebem
duas entradas, uma de cana limpa e outra de embebicdo. A primeira moenda nao necessita

de embebicao, por isso ela é conectada a uma fonte de dgua com vazao nula, apenas para
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Tabela 8: Especificagoes da corrente Cana.

Substancia Fracao massica
Terra 0,0060
Glicose 0,0060
Celulose 0,0500
Lignina 0,0275
Hemicelulose 0,0475
Oxido de Potéssio 0,0207
Sacarose 0,11 - 0,15
Agua 0,7323 — 0,6923

Fonte: Elaborada pelo autor.

atender a exigéncia do modelo de receber duas entradas. Em todos os equipamentos,
a umidade do bagaco na saida é de 50 %, o caldo mantém 1,13 % de impurezas sélidas
e o consumo de energia de cada méaquina é de 16kW-h por tonelada processada. A
recuperacao de ac¢ucar no caldo é de 70 % na primeira moenda, 52,5 % na segunda e na

terceira, 52 % na quarta e na quinta e 51 % na sexta e ultima moenda.

O caldo das Moendas 3 a 6 é usado para embebicao das Moendas anteriores.
O da primeira e segunda sao misturados e aquecidos num trocador de calor contra-corrente
de 400 m? integrado com a saida de caldo concentrado do Evaporador. Na sequéncia o
caldo ¢é dirigido ao tanque de Calagem, onde é misturado a leite de cal, uma solugao
aquosa de hidréxido de célcio a 10 % em massa. Sao usados dois quilogramas de leite cal
por tonelada de caldo. O caldo é aquecido novamente em um conjunto de trocadores de
calor integrados a saida de vapor do Evaporador e mandado para um tambor Flash onde

ha perda de uma pequena quantidade de vapor de dgua.

O caldo segue para o Decantador, onde ocorre mistura com polimero, nao
realmente existente na simula¢ao como um componente individual da corrente. A corrente
de polimero é na verdade uma corrente contendo apenas dgua a temperatura e pressao
ambiente e & vazao de 3534kg/h. No Decantador ocorre separagao do que restou de
terra, celulose, hemicelulose, lignina e 6xido de potassio da corrente de cana, além do
hidréxido de calcio adicionado e de cloreto de potassio e acido fosférico, que nao foram
adicionados nessa simulacao em particular. Especificou-se eficiéncia de 100 % na remocao

desses solidos, perdas de acticares de 6,8 % e umidade do lodo de 50 %.

O clarificado do Decantador ¢ dirigido ao Evaporador e o sedimento para
um Filtro, onde é feita recuperaciao de actcares. Considera-se 90 % de eficiéncia na
remocao de solidos, perda de agicares de 5,6 % na torta de filtro e umidade de 70 % na

torta. A solugdo filtrada é misturada a corrente de caldo obtido das Moendas.
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O Evaporador de simples-efeito usado na simulacao ¢é especificado com area
de 12000m?, coeficiente global de troca térmica de 0,134kW-m~2-K~! e pressdo de
1,5bar. O brix de saida do Evaporador é deixado livre para variar de acordo com a
vazao e a composicao da entrada. O caldo concentrado passa por um trocador de calor
ja mencionado, por um Pulm3o e finalmente pela Fermentagdo. Nas simula¢bes com
fermentadores continuos e com fermentador estequiométrico, o tanque foi omitido, porque

a simulagao é feita em estado estacionario.

O vinho delevedurado produzido na unidade de Fermentag&o ¢é dirigido as
colunas de Destilagdo. O modelo das colunas, usando o interpolador de [Furlan| (2012),
necessita da especificagao apenas da variavel ad hoc “Mu”, relacionada as perdas e a efici-
éncia nas trocas de calor dos refervedores e condensador. Essa variavel foi estipulada com

valor de 0,57. Os refervedores das colunas sao alimentados com vapor do Evaporador.
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4 PROCESSO DE
FERMENTACAO EM
BATELADA ALIMENTADA

4.1 Simulacao — fermentacao batelada alimentada

A unidade de fermentacao batelada alimentada foi construida no EMSO
seguindo o modelo reproduzido na Figura [I4] Os equipamentos usados na simulacao sao
referenciados no texto de acordo com os nomes usados nesse diagrama de blocos e em tipo

monoespagado quando se fizer referéncia a um equipamento em particular.

A corrente de mosto é obtida das etapas anteriores do processo, mostrado
na Figura [13] Para uma corrente de cana-de-agicar com vazao de 500t/h e contendo
13,0 % de sacarose, 0,6 % em glicose e frutose e 71,2 % em dgua na sua composi¢ao (ver
Tabela , produz-se uma corrente de mosto com vazao e composicao constantes e iguais
a, respectivamente, 328t/h e 18,7 % em sacarose, 0,8 % em glicose e frutose e 80,5 % em
agua. Para reduzir o tempo necessario para concluir a simulagao a unidade de fermentagao
pode ser simulada separadamente usando esses dados como especificagoes em uma fonte

de mosto. Esse procedimento reduz o tempo de execucgao da simulacao em quase 60 %.

A usina completa com unidade de fermentacao batelada alimentada gera um
problema com 5462 variaveis e 5161 equacoes, 190 delas diferenciais. Em um computador
com processador AMD Phenom II X4 955 e 3,8 GiB de RAM, foram necesséarios 82,6
minutos para concluir uma simulacao dindmica de um processo integrado entre Oh e 26 h
usando os solvers sundials para equagoes algébricas nao-lineares e algébrico-diferenciais.
Substituindo-se as etapas de tratamento da cana e do caldo por uma fonte material de
mosto, o problema é reduzido para 3101 variaveis e 2980 equagoes, 190 delas diferenciais.
No mesmo computador, para o mesmo intervalo de integracao, foram necesséarios 35,4

minutos para concluir essa simulacao.
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Figura 14: Diagrama de blocos do processo de fermentacao por batelada alimentada.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

O solver sundials usa algoritmos baseados em férmulas de diferenciagao
reversa (Backwards Differentiation Formulas) com passo multiplo, ou seja, formulas que
retém informagoes sobre pontos integrados anteriormente. Foi observado que grande parte
do tempo consumido pela simulagao é usado em momentos quando ocorrem grandes re-
dugdes no passo de integracao. Por essa razao foram feitos testes com o integrador pside,
que se baseia no método de Runge-Kutta de quarta ordem, com passo simples, o que
reduz o niimero de operacoes matematicas necessarias a cada integracao do sistema. Ape-
sar de nao ser diretamente acessivel pela sua plataforma grafica de simulacdo do EMSO
(chamada Diagram na linguagem empregada pelo software), pode ser invocado por sua
plataforma de simulagdo em modo texto (Flowsheet). A simulagdo do problema simpli-
ficado, com as etapas de tratamento da cana e do caldo substituidas por uma fonte de
corrente material de mosto, no mesmo computador e para o mesmo intervalo de integragao

consome 23,5 minutos quando o solver pside ¢é utilizado.

A corrente de mosto é dividida em seis partes para ser encaminhada aos
fermentadores. Como esses equipamentos operam em batelada alimentada, a vazao das
correntes de alimentacao sao descontinuas. A qualquer momento havera vazao de corrente
através de apenas duas das seis saidas do ponto de divisao, conforme a valvula a que cada

salda estiver conectada se encontre aberta ou fechada.

As vélvulas sao numeradas de 1 a 19. As de 1 a 6 sdo responsaveis pela
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alimentacao de mosto nos seis fermentadores; de 7 a 12 controlam a descarga de vinho e
de 13 a 18 sdo responsaveis pela inoculagao de creme de levedura. A valvula 19 regula a

vazao massica entre as Cubas onde ocorre o tratamento do creme de levedura.

Todas as valvulas sao especificadas com periodo de 12 horas, o tempo de
um ciclo completo no sistema. Os tempos de abertura e as vazoes que as atravessam
enquanto abertas sdo iguais dentro de cada sexteto, com excecao da Valvula 7, conforme
serda explicado. As fases, responsaveis pela defasagem entre uma valvula e outra, sao
especificadas individualmente em cada valvula e a diferenca entre o periodo (12h) e o valor
especificado para a fase informa em quanto tempo a valvula se abrird pela primeira vez.
Os valores usados para as especificacoes nas simulacoes do processo batelada alimentada

sao mostrados na Tabela [9]

O parametro e (Segao tem valor de 1,0x107° em todas as valvulas,
com excecao da valvula 7, ligada a saida do Fermentador 1. Usando-se o valor padrao
do parametro nessa valvula, a simulagao é interrompida por um erro no momento em
que ela deveria se fecharﬂ A causa do problema nao foi identificada, mas descobriu-se
que o erro pode ser eliminado usando-se um valor maior para e, que foi definido como
4,0x1072, um valor grande o bastante para a vazao de descarga do Fermentador 1 perder

a caracteristica de fungao retangular e se tornar curva.

A perda de volume do Fermentador 1, naturalmente, também é afetada
pelo comportamento diferente da Valvula 7. Em todos os demais fermentadores, hé
descarga de 990,0t/h por 1h; no Fermentador 1 ha descarga de uma vazao varidvel com
valor maximo de 990,0t/h por 1h. Para emendar esse problema é preciso aumentar o
valor maximo da vazao ou aumentar o tempo de descarga, de maneira que ao final da
descarga, 990,0t de vinho sejam eliminadas do Fermentador 1. Optou-se por aumentar o
valor méximo da vazao de descarga para 1085,3t/h. O perfil de volume no Fermentador
1 é ligeiramente diferente dos demais fermentadores, mas seus perfis de concentracao
e, consequentemente, a composicao do vinho obtido, ndo foram afetados. O Tanque
conectado a saida dos fermentadores também impede que essa vazao diferenciada afete as

etapas seguintes do processo.

3 A mensagem de erro impressa no console do EMSO informa que a matriz jacobiana do sistema de
equagoes que define o problema se torna singular no tempo de 35998s.
Event detected at time 35998 restarting the system... Linear system is singular!
Error: RSoft NLA Solver - unrecoverable error on linear system solve. Residuals
evaluation: 1 Linear system updates: 1 Linear system solutions: 1 Linear
system products: O System could not be reinitialized! Checking bounds ... No
variables at bounds.
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Tabela 9: Especificagoes das valvulas.

Valvula Abre em...(h) Abertura (h) Vazdo (t/h)

1 1,0
2 3,0
3 5,0
. 70 4,0 165,0
5 9,0
6 11,0
A 90 Lo 10853
s 10
9 1,0
10 3,0 1,0 990,0
11 5,0
12 7.0
13 o0
14 2,0
15 4,0
e 60 1,0 330,0
17 8,0
18 10,0

Fonte: Elaborada pelo autor.

As especificacoes escolhidas para as fases das valvulas permitem a cons-
trugdo do diagrama de ocupagao dos fermentadores mostrado na Tabela [I0] Em cada
fermentador a etapa de inoculacao dura uma hora, seguida por uma etapa de enchimento
de mosto de quatro horas, trés horas de batelada, uma hora de esvaziamento e trés horas
de limpeza e inatividade. Esses tempos foram escolhidos tomando como base os valores
apresentados no trabalho de Martins et al.| (2010) como representativos para unidades

industriais.

Nenhuma especificagdo é necessaria nos fermentadores batelada alimentada,
mas € necessario inicializar sua massa ou volume, suas concentragoes e sua temperatura
para resolver os balancos de massa e energia das Equacoes a (3.18). As condigoes
iniciais utilizadas foram concebidas para outra simulacao em condigoes diferentes e estao
expostas na Tabela mas elas tém pouca importancia, uma vez que o primeiro ciclo de
fermentacao estd sendo ignorado. A mesma temperatura (303 K) foi usada na inicializagdo
de todos os tanques e fermentadores e na especificagao de todas as correntes que entram na
unidade de fermentacao. O modelo cinético usado para a fermentacao batelada alimentada

nesta simulacao é o de |Ghose e Tyagi| (1979), com os pardmetros dados pela Tabela .

A corrente de vinho deixa o sistema de fermentadores a uma vazao constante
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e € direcionado a um Tanque, que regulariza a saida dos fermentadores antes que alcancem
a Centrifuga. A saida do Tanque é definida com vazao de 495t /h e especifica-se a saida
de uma corrente da Centrifuga contendo fracao massica de 0,180 em biomassa celular e
outra com o valor residual de 0,003. A primeira constitui a corrente de creme de levedura

e a segunda a de vinho delevedurado.

No processo industrial o creme de levedura ¢ tratado com uma solucao de
agua, nutrientes, acidos e antibiéticos, com o objetivo de eliminar microrganismos con-
taminantes e providenciar aminoacidos e outros componentes bioquimicos necessarios ao
crescimento da populacao celular na etapa de fermentagdo. Nesta simulagdo, no entanto,
o “tratamento” consiste apenas de uma corrente de agua diluindo o creme de levedura.
Apesar de ser apenas dgua, a corrente de tratamento é gerada na fonte multicomponente
Tratamento, especificada com fragao massica de 1,0 em agua e 0,0 em todos os outros
componentes, vazao de 115,0t/h, temperatura de 303 K e pressao de 1,0 atm. A porcao de
creme de levedura sangrada do processo antes do tratamento é de 37,5 %, valor calculado
de modo a manter os volumes médios das cubas aproximadamente constantes durante o

periodo no qual a simulacao é realizada.

O creme de levedura misturado a solucao de tratamento ¢ levado as Cubas,
também conhecidas no ambiente industrial como pré-fermentadores, onde o indculo é
tratado e periodicamente recirculado ao sistema de fermentadores. Nesta simulagao foram

usadas duas cubas em série. As condigoes iniciais do Tanque e das Cubas estao mostradas
na Tabela [12

A corrente de vinho delevedurado proveniente da Centrifuga é alimentada
diretamente a coluna de destilagao, que também recebe como entrada uma corrente de

vapor oriunda do Evaporador para alimentar seus refervedores.

4.2 Resultados e discussao — fermentacao batelada
alimentada

Simulou-se a operacao da unidade de fermentacao por 36h, ou seja, trés
ciclos de fermentagdo. As primeiras 12h, correspondentes ao primeiro ciclo, foram des-
cartadas e os resultados expostos nesta secao correspondem sempre ao de algum intervalo
nas ultimas 24 h, no caso dos gréaficos, ou exatamente as ultimas 12 h nos valores médios
exibidos nas tabelas. Esse procedimento foi adotado para evitar gastar tempo demais com

o ajuste preciso das condigoes iniciais de cada fermentador, cuba ou tanque, a cada nova
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Tabela 10: Diagrama de ocupacao dos seis fermentadores em paralelo em um periodo de
12h.

Fermentador
tempo(h) 1 2 3 4 5 6
0-1 L D B E E Inoculacgao
1-2 E L L B B E E  Enchimento
2-3 E L D B E B Batelada
34 E E L L B B D Descarga
4-5 E E LL D B L Limpeza
56 B E E L L B
6-7 B E E L D
-8 B B E E L L
89 D B E E L
9-10 L B B E L
10-11 L D B E E
11-12 L L B B E E

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 11: Condigoes iniciais usadas nos fermentadores.

Concentracao (kg/m3)*
Fermentador A&gua substrato células etanol massa (t)

1 8196 04 84 659 0,0
2 836,1 79,8 74 36,7 3413
3 820,7 79,8 44 421 828.8
4 804,7 34,3 48 595 10238
5 7929 0,0 55 73,6 10238
6 7928 0,0 54 73,6 0,0

*Os componentes nao listados sao inicializados com concentragao igual a 0,0.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 12: Condigoes iniciais nos pré-fermentadores (cubas) e no tanque-pulmao.

Fragdo méssica™
Volume (m3) 4gua células etanol
Cuba 100 0,936 0,047 0,017
Tanque 10 0,885 0,003 0,0674
*As fracoes madssicas dos componentes nao listados sao inicializadas como 0,0.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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simulagdo uma vez que apos um tnico ciclo os perfis de concentragao nesses equipamentos

se regularizam sozinhos.

O Fermentador 2 foi escolhido como referéncia devido a problemas de con-
vergéncia da simulacao que exigiram alterar o comportamento da descarga do Fermentador
1. A discussao sobre os perfis de concentracdo do Fermentador 2 pode ser generali-
zada para os demais fermentadores, inclusive o Fermentador 1. O perfil de volume do
Fermentador 2 ¢é idéntico ao dos Fermentadores 3 a 6; no entanto o perfil de volume do
Fermentador 1 é ligeiramente diferente, como mostrado na Figura [15 Pode-se observar
como a descarga no Fermentador 1, entre 8h e 9h, ocorre de maneira suave, enquanto

que no Fermentador 2, entre 10h e 11 h, a descarga ¢é abrupta.

A Figurall6|exibe o volume e os perfis de concentracao de substrato, células e
etanol no Fermentador 2 ao longo de um periodo completo de 12h. Conforme as etiquetas
no topo da figura explicitam, o periodo é constituido das etapas de inoculacao do creme de
levedura, enchimento de mosto, batelada, descarga e limpeza do fermentador. O periodo
de tempo coberto por esse grafico na simulacao foi de 14h a 26 h, mas sua abscissa no
grafico foi transladada para representar um periodo de Oh a 12h com o objetivo facilitar a
generalizagdo das observagoes referentes a ele para os demais fermentadores. A discussao

a seguir referencia o tempo mostrado no grafico, ou seja, apos a translagao.

A etapa de inoculacao vai de Oh a 1h no Fermentador 2 e caracteriza-se
pela existéncia da corrente de entrada de creme de levedura. Nesse estdgio observa-se um
crescimento acentuado da concentracao de células no fermentador e a formagao do pé-
de-cuba, representada pelo aumento do volume de solugao no equipamento, que passa de
zero a 330m3. O grafico mostra também uma queda abrupta na concentracio de etanol,
que se estabiliza no valor em que é encontrada na corrente de creme de levedura. O alto
valor inicial da concentracao de etanol se deve ao que seria a concentracao na etapa de

fermentacao anterior.

A etapa de enchimento vai de 1h a 5h e é marcada por um aumento na
concentragao de substrato, trazido pela corrente de mosto. Nesse estdgio ocorre simul-
taneamente consumo do substrato para formagao de etanol e biomassa celular e, embora
o crescimento da concentragao de etanol seja visivel, a concentragao de células diminui
porque o efeito da diluicao pela corrente de entrada é maior do que o do crescimento
celular. O volume ocupado do fermentador é levado ao valor de 990,0 m? pela corrente de

entrada de mosto.
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Figura 15: Perfis de volume dos Fermentadores 1 e 2 em um periodo de 12 h de operacao.

01 2 3 4 5 6 7 8 9 1011 12 13
Tempo (h)

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 16: Volume e concentragoes de substrato, etanol e células no Fermentador 2 ao
longo de um ciclo de fermentagao.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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Durante a etapa de batelada, entre 5h e 8 h, nao hé correntes de entrada ou
saida do tanque e o substrato consumido deixa de ser restituido, levando sua concentragao
a cair a um valor préximo a 0kg/ m? rapidamente, devido & alta concentracao de levedura
no meio. Nas condigoes da simulagao estudada neste capitulo, as reagoes terminam pouco
depois do principio da etapa de batelada e as concentragoes de etanol se estabilizam
pouco acima dos 60,0kg/m?, enquanto a de células se mantém préxima de 28 kg/m3,
com ligeira tendéncia de queda devido a existéncia de um coeficiente de morte celular
nao-nulo no balango de massa. O final da reacdo poucos momentos apds o principio do
periodo de batelada revela que as condigoes de operacao dos fermentadores simulados neste
trabalho estao distantes do 6timo, uma vez que um longo periodo de tempo é desperdigado
sem formacao de produtos ou descarga do vinho. Essa condi¢ao afeta negativamente a
produtividade do sistema, cujo valor é calculado em 4,40 kg/m3-h. A produtividade pode
ser melhorada reduzindo-se o tempo de batelada ou a quantidade de creme de levedura

inoculada nos fermentadores.

A etapa de descarga vai de 8h a 9h e é quando o fermentador é esvaziado.
Ao longo desse estagio ndo ha mudancgas visiveis nas concentragoes, apenas uma queda
brusca no volume. Essa é a solugdo que serda encaminhada a centrifuga e posteriormente

a destilagao.

Finalmente, entre 9h e 12h ocorre a etapa de limpeza e o periodo de inati-
vidade do fermentador. No modelo nao se simula literalmente uma “limpeza” do fermen-
tador com agua, detergentes ou antibidticos, essa etapa representa apenas o tempo em

que o fermentador permanece desocupado.

Os seis fermentadores usados na simulagdo tém perfis de concentragoes se-
melhantes aos da Figura a menos de pequenas variagoes devidas ao ajuste imperfeito
das condigoes iniciais, mas essas variagoes somem apdés alguns ciclos de fermentagao com-
pletos. Além disso, o Tanque que recolhe a descarga dos fermentadores amortece variagoes
nas concentragoes de saida dos fermentadores e prové uma alimentacao praticamente cons-
tante a entrada da Centrifuga. As vazdes das correntes de saida e as composigoes tanto
da corrente de entrada quanto das de saida da Centrifuga variam ligeiramente com o

tempo. A Tabela [13] mostra os valores médios dessas varidveis nas correntes.

A Figura [I7] mostra o perfil de taxa de calor retirada do Fermentador 2
para manter a sua temperatura proxima ao set-point de 30°C. Junto ao perfil de taxa de
remocao de calor esta o perfil de volume, para mostrar que o periodo em que é preciso

haver remogao de calor coincide com o periodo de enchimento de mosto, quando, conforme
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Tabela 13: Vazoes e composi¢oes médias das correntes de entrada e saida na Centrifuga
no processo batelada alimentada.

Fracao méssica®

Corrente vazao (t/h) células  etanol
Entrada 495,0 0,0307  0,0611
Creme de Levedura 77,5 0,1800 0,0517
Vinho delevedurado 417,5 0,0030  0,0628
*O restante da fracdo maéssica é inteiramente agua.

Tabela 14: Vazoes e composicoes médias das correntes de entrada e saida das Colunas
de destilacg&o no processo batelada alimentada.

Fragao massica

Corrente vazao (t/h) etanol dgua células
Vinhaca 360,2 2x10~% 0,996 0,004
Flegmaga 29,3 2x10~4 1,000 0,000
Etanol Hidratado 27,9 0,935 0,065 0,000

se observa da Figura[16] todas as reagoes bioquimicas envolvidas na fermentagao ocorrem

com maior intensidade nas condigoes impostas para esta simulagao.

A vazao de saida do Tanque ¢é constante e a de ambas as Cubas oscila pe-
riodicamente entre zero e 330,0t/h. Suas entradas, todavia, sofrem pequenas oscilagoes
com o tempo. A Figura mostra a variagdo de volume de ambos ao longo de um
periodo. Os volumes médios de todos os equipamentos permanecem praticamente cons-
tantes. Observa-se apenas um comportamento irregular no volume do Tanque entre 8h e
9h, devido a descarga no Fermentador 1 fugir ao comportamento de funcao retangular,
mas o padrao do perfil volumétrico do Tanque volta ao normal logo em seguida, ao receber

a descarga do Fermentador 2.

A composi¢ao do fermento tratado também oscila nas Cubas, mas mantém
fragbes massicas sempre proximas a 0,053 em células e 0,015 em etanol. A composicao no
Tanque, em termos de fracdo massica, é proxima de 0,003 em células e 0,061 em etanol,

com uma vazao de saida de 495,0t/h, que alimenta as Colunas de destilag3o.

Nas colunas de Destilagdo, os resultados obtidos da simulacao sao mos-
trados na Tabela[I4] O valor da fra¢do méssica de etanol é rigorosamente constante. No
entanto, os valores das vazoes e das fracbes massicas de células e agua sofrem pequenas
variagoes ao longo do tempo. Os valores apresentados na tabela para essas variaveis sao
médias. Em termos energéticos, as taxas de transferéncia de energia tém valores mé-

dios de 22,5 MW no refervedor da coluna AA1D, 233 kW no refervedor da coluna B1B e
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Figura 17: Perfis de volume e de taxa de calor retirada do Fermentador 2 em um periodo
de 12h de operacao.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 18: Variacao dos volumes de liquido em Cuba 1, Cuba 2 e Tanque em um periodo
de 12h de operacao.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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5 PROCESSO DE
FERMENTACAO CONTINUO

5.1 Simulacao — fermentacao continua

A Figura[l9|é um diagrama de blocos simplificado que ilustra a configuracao
da unidade de fermentagao continua implementada no EMSO. Uma captura de tela da
destilaria autonoma completa com fermentadores continuos foi mostrada na Figura [12
Assim como no Capitulo [4 os equipamentos usados na simulacao serdo referenciados no

texto de acordo com os nomes usados na figura em tipo monoespagado.

A cana-de-aglicar entra na destilaria a taxa de 500,0t/h com 13,0 % em
massa de sacarose, 71,2 % dgua e o restante da composi¢ao em concordancia com a Tabela
. Nessas condigbes, sao produzidas cerca de 330,0t/h de mosto, que chega ao sistema
de fermentadores com composi¢ao méssica de 0,81 % em glicose, 18,67 % em sacarose e o

restante em agua.

Os volumes do Fermentador 1 ao 4 estipulados para esta simulagao totali-
zam 3800,0m? e eles estdo mostrados na Tabela [15| junto com suas proporcées relativas
para comparacao, que sao ligeiramente diferentes das recomendadas por Andriettal porque
cada volume foi aproximado para um valor inteiro e multiplo de 100. O modelo cinético

usado para a fermentacao continua nesta simulagao foi o de|Lee, Pollard e Coulman| (1983)).

Tabela 15: Distribuicdo de volumes ocupados no sistema de fermentadores e percentual
do volume total para cada um.

Fermentador Volume (m3) Percentual (%)

1 800 21,05
2 1000 26,32
3 1200 31,58
4 800 21,05

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 19: Diagrama de blocos do processo de fermentacao continuo.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

O vinho que deixa o sistema de fermentadores é dirigido a Centrifuga.
Especifica-se a saida de uma corrente contendo fragao massica de 0,18 em biomassa celular
e outra com o valor residual de 0,003. A primeira constitui a corrente de creme de levedura,
e a segunda a de vinho delevedurado. Uma fragao de 10 % do creme de levedura é purgada

e o restante é levado a Cuba e recirculado para o sistema de fermentadores.

Conforme explicado no Capitulo [} no processo industrial o creme de leve-
dura é tratado com uma solucao de agua, nutrientes, acidos e antibidticos, mas no modelo
simplificado desenvolvido neste trabalho, apenas agua pura é considerada, embora numa
corrente multicomponente. A corrente de Tratamento é especificada com fragdo massica
de 1,0 em dgua e 0,0 em todos os outros componentes, vazao de 15,0t/h, temperatura de

303 K e pressao de 1,0 atm.

Como o sistema, por hipotese, opera em estado estacionario, nao é necessario
usar um tanque-pulmao para manter a vazao e a composi¢ao do vinho alimentando as

colunas constantes, embora na pratica industrial isso possa ser recomendavel.

A usina completa com unidade de fermentagdo continua em estado esta-
cionario gera um problema com 3270 variaveis e 3037 equagoes. Em um computador
com processador AMD Phenom II X4 955 e 3,8 GiB de RAM, foram necessarios 1,3 se-
gundos para concluir uma simulagao usando o solver sundials para equacoes algébricas

nao-lineares.
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5.2 Resultados e discussao — fermentacao continua

Tanto no sistema batelada alimentada quanto no continuo, sdo produzidas
330,0t/h de mosto com 18,67 % em massa de sacarose. A corrente de indculo, nas condi-
¢oes dessa simulagao, tem vazao de 61,0t/h com composicao de 0,136 em células, 0,053

em etanol e 0,011 em substrato.

A Figura 20| mostra as concentracoes de substrato, células e etanol em cada
um dos fermentadores e também na corrente de mosto que é alimentada ao Fermentador
1. Nessa figura, a corrente de mosto, na verdade, contém sacarose, em vez de substrato
(glicose e frutose), mas ela é convertida rapidamente uma vez dentro do primeiro fermen-
tador. A figura mostra a concentracao de substrato que haveria na corrente se toda a
sacarose ja estivesse convertida. Pela Equacao sabe-se que uma molécula de sacarose,
com massa molecular de aproximadamente 342 g/mol, reage com uma molécula de agua,
com 18 g/mol, para formar uma molécula de glicose e uma de frutose, com 180 g/mol cada
uma, de forma que a concentracao de substrato pode ser obtida multiplicando uma dada

< 360 _ 20
concentragao de sacarose por 340 — 19-

A Tabela exibe as vazoes e composi¢oes da corrente de entrada e das
correntes que deixam a Centrifuga. Uma quantidade aprecidavel de substrato nao rea-
gido permanece na corrente de vinho delevedurado, o que nao ¢ desejavel. A causa desse
problema e o que fazer para preveni-lo é discutido em mais detalhes no Capitulo [6] A
Figura mostra a conversao cumulativa de substrato em cada fermentador, que, con-
forme observado, é relativamente baixa, e também a taxa de remocao de calor necessaria
para manter os fermentadores a temperatura constante. O conjunto de fermentadores

tem produtividade de 7,70 kg/m?h.

A Tabela [17] exibe os valores das vazoes e concentracoes das correntes de
saida das Colunas de destilagdo. Em termos energéticos, as taxas de transferéncia
de energia tém valores médios de 24,2 MW no refervedor da coluna AA1D, 270 kW no
refervedor da coluna B1B e —46,6 MW no condensador das colunas B1B.
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Figura 20: Perfis de concentracoes de substrato, células e etanol no mosto e nos fermen-
tadores.

0,18

. 1 substrato| |
0,16 [ células
. Bl etanol

0,14

0,12

Fracdo massica

0,0j E h r

| | | | |
0 1 2 3 4
Fermentador

*A posicao 0 na abscissa nao corresponde a um fermentador, mas & corrente de mosto.

Nesse caso a concentragdo de substrato corresponde a concentracao de sacarose multiplicada por %.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 21: Conversao cumulativa de substrato e taxa de remogao de calor necessaria para
manter temperatura constante em 303 K em cada fermentador.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 16: Vazoes e composi¢oes das correntes de entrada e saida da Centrifuga no
processo continuo.

Fracao méssica™

Corrente Vazao (t/h) células etanol glicose
Entrada 388,8 0,026 0,074 0,014
Creme de Levedura 50,8 0,180 0,068 0,014
Vinho delevedurado 338.0 0,003 0,083 0,018

*O restante da fragdo massica é dgua

Tabela 17: Vazoes e composicoes médias das correntes de entrada e saida das Colunas
de destilagdo no processo continuo.

Fragao massica

Corrente Vazao (t/h) etanol Aagua células substrato
Vinhaga 283,3 2x10~% 0,975 0,004 0,020
Flegmaca 24,6 2%10~° 1,000 0,000 0,000

Etanol Hidratado 30,1 0,935 0,065 0,000 0,000
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6 COMPARACOES COM
MODELO DE CONVERSAO

Este capitulo pretende responder a questao sobre até que ponto modelos de
fermentacao por conversao estequiométrica sao capazes de reproduzir de forma satisfatoria

os resultados obtidos em fermentadores implementados com modelos cinéticos.

O modelo de conversao estequiométrica tem como vantagens a facilidade
de implementagdo e uso e a necessidade de um tempo muito pequeno para convergir
(cerca de 1,3 segundos em um computador com processador AMD Phenom II X4 955
e 3,8 GiB de RAM), o que possibilita sua aplicacdo em problemas de otimizagdo. Sua
principal desvantagem ¢ nao levar em consideracao efeitos de inibi¢ao pelo produto ou
pelo substrato, que podem ter grande impacto sobre o rendimento da fermentacao caso
as condicoes de operacao do fermentador sejam descuidadas ou a destilaria nao controle

a composicao do mosto.

O modelo continuo em estado-estacionario tem convergéncia tao rapida
quanto o modelo estequiométrico e nao sofre o problema de ignorar efeitos de inibicao,

mas é representativo apenas de cerca de 30 % das destilarias brasileiras.

O modelo de fermentacao batelada tem como principais inconvenientes o
longo tempo de simulagdo (entre 30 e 40 minutos para simular a destilaria inteira por
uma batelada de 12h ou entre 10 e 20 minutos caso seja simulada apenas a unidade de
fermentacao) e a maior complexidade de utilizagao, j& que o usuario pode precisar fornecer
dezenas de condicdes iniciais para o simulador. A simulacao de pelo menos uma batelada
completa antes de aferir os resultados é importante para que a vazao e a composicao da
corrente de saida do sistema de fermentadores se estabilizem num valor aproximadamente
constante, caso as condi¢Oes iniciais em cada fermentador e cada tanque nao tenham
sido ajustados cuidadosamente no inicio da simulagdo. E, de qualquer maneira, para
fazer esse ajuste cuidadoso, geralmente é preciso rodar o simulador previamente por pelo

menos um periodo para as mesmas condi¢oes que a nova simulacdo. A vantagem do
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modelo batelada alimentada é oferecer uma visao detalhada do processo de fermentagao,
servindo como uma ferramenta 1til para a concepcao e o teste de projetos de unidade
de fermentacao com diferentes caracteristicas de operagao, como tempo de enchimento,

tempo de batelada, tamanho do pé-de-cuba, eficiéncia da centrifuga, etc.

Tabela 18: Fragao massica de sacarose encontrada no mosto em fungao da fragdo massica
média de sacarose na cana-de-acucar.

Cana-de-Agticar Mosto

0,11 0,1582
0,12 0,1725
0,13 0,1867
0,14 0,2008
0,15 0,2150

Fonte: Elaborada pelo autor.

Foram feitas simulagoes de destilarias auténomas com unidades de fermen-
tagao batelada alimentada e continua usando dois modelos cinéticos diferentes e variando
a concentracao média de sacarose na cana alimentada ao processo entre 11% e 15 %. Em
cada um dos casos, usou-se um modelo de conversao estequiométrica para se descobrir
para que valores dos coeficientes globais de rendimento (Yx,g e Yp/5) a saida do modelo
de conversao seria idéntica a saida do modelo cinético para a cana com 11% em saca-
rose. Em seguida, mantendo-se os valores desses coeficientes contantes, observou-se de
que maneira os resultados dos diferentes modelos divergiam ou nao a medida em que a

COIlCGIltIaQENLO de sacarose na cana aumentasse.

Nos cenarios estudados, nao se considera o controle da concentracao de agu-
car no mosto, uma vez que o brix do caldo na saida do evaporador nao é especificado.
Como ficara demonstrado, em alguns casos é importante para a destilaria manter a con-
centragao de aguicar no mosto constante. Sem controle, a concentracao de sacarose no
mosto varia de forma praticamente linear com o aumento da concentragao de sacarose
na cana. A Tabela [I8 mostra que fracao maéssica de sacarose é encontrada no mosto em
funcao da fracdo massica média de sacarose da cana-de-agicar. Pode-se observar que,
para essa faixa de valores, as razoes entre as fragdes massicas de sacarose no mosto e na

cana variam entre 1,433 e 1,438.
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Figura 22: Concentragoes de etanol, células e substrato na saida da unidade de fermenta-
cdo batelada alimentada com pé-de-cuba de 330 m?3 e usando o modelo de (Ghose e Tyagi

(1979) (B) e o modelo de conversao estequiométrica (E) para diferentes concentragoes de
sacarose na cana.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 23: Variacao do volume e da fracao maéssica de substrato no interior de um fer-

mentador com pé-de-cuba de 330m? em um periodo de 12h de operacio para diferentes
concentracoes de sacarose na cana-de-agicar.
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6.1 Comparacao entre o modelo de conversao e o mo-
delo de fermentacao por batelada alimentada

A Figura 22| mostra a comparacgao entre os resultados obtidos pelas simula-
¢oes de fermentadores de conversao estequiométrica (E) e batelada alimentada (B) usando
o modelo de |Ghose e Tyagi (1979) nas mesmas condigbes descritas no Capitulo , mas
com concentracao de sacarose na cana variavel. Essa cinética considera efeitos de inibi¢ao
pelo produto e pelo substrato. Pode-se observar que os resultados obtidos por ambos os
modelos sao muito semelhantes, a diferenca nas concentracdes de etanol mesmo para a
condicao com 15 % de sacarose na cana ¢ de menos do que 3 %. Essa diferenca se torna
mais significativa em relacao as concentragoes de células e de substrato, no entanto é pre-
ciso considerar que o erro da aproximacao do reator batelada alimentada por um reator
estequiométrico esté sendo superestimado pelo fato de ter-se escolhido 11 %, e nao o ponto

central, como o ponto onde os resultados sao igualados.

Além disso, como as concentracoes de etanol, células e substrato previs-
tas pelo modelo cinético aumentam de forma praticamente linear conforme aumenta a
concentracao de sacarose na cana alimentada ao processo, seria possivel encontrar uma
aproximacao ainda melhor do que a aproximagcao pelo ponto central através de uma re-
gressao linear. Calculando os valores de Yy ;5 € Yp/g que fazem o modelo de conversao
coincidir com a reta de regressao, seria possivel obter a melhor aproximagao possivel do
reator batelada alimentada. No entanto, neste trabalho sera feita apenas uma andlise qua-
litativa de como a inibicao afeta a adequacao do modelo estequiométrico para reproduzir

o comportamento dos modelos cinéticos.

Observa-se na Figura que as concentragoes de produtos (etanol e células)
encontradas na saida da unidade de fermentagao batelada alimentada com modelo cinético
se tornam inferiores as concentragoes previstas pelo modelo de conversao estequiométrica,
o que é o esperado havendo efeitos de inibi¢ao que reduzam a velocidade de geracao desses
componentes. Reciprocamente, a concentragdo de reagente (glicose e frutose) supera a
prevista pelo modelo de conversao, demonstrando que uma pequena porcao de substrato
fica sem reagir. A pouca diferenca entre os valores das concentragoes obtidas pelos dois
modelos mostra que o reator batelada alimentada é mais robusto em relacao a efeitos
de inibi¢do, nao havendo grandes perdas de produtividade quando o mosto chega com
grande concentracao de agtcares. A razdo para isso é demonstrada na Figura 23] onde
pode-se perceber que o agicar adicionado ao reator durante a fase de enchimento de

mosto ¢ consumido rapidamente, chegando a valores préximos de zero pouco depois do
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fim da alimentacao. Este exemplo é um caso extremo em que as trés horas de batelada
ap6s o enchimento de mosto sao praticamente desnecessarias e embora fosse desejavel
projetar um fermentador mais produtivo no qual a reagdo seja concluida perto do fim
do periodo de batelada, caso a concentracao de sacarose no mosto nao seja controlada, é
importante garantir algum periodo de folga entre o fim da reagao e o fim do periodo de
batelada justamente para garantir que o rendimento alcodlico do fermentador permaneca

alto mesmo em condig¢Oes operacionais em que os efeitos de inibi¢ao sejam grandes.

As Figuras [24] e [25] mostram uma operacao descuidada de um fermentador
batelada alimentada, com um pé-de-cuba dois tercos menor. Nesse caso os efeitos de
inibicao se tornam relevantes e ha uma grande perda de produtividade com o aumento
do teor de sacarose na cana, se a concentracao do mosto nao for controlada. Conforme
pode-se observar, nessa condi¢ao, com menos células inoculadas ao meio, a fragdo massica
de substrato no fermentador alcanca valores muito maiores, o que torna os efeitos de
inibicao mais relevantes e o tempo de batelada nao ¢é suficiente para todo o substrato ser
convertido antes do estagio de descarga do vinho. A inibi¢do pelo substrato é tao forte
que apds a concentragao de sacarose na cana chegar a 12 %, a concentragao de etanol na
saida do fermentador passa a ficar cada vez menor e grandes concentragoes de agticar se

acumulam no biorreator.

6.2 Comparacao entre o modelo de conversao e o mo-
delo de fermentacao continua

A Figura [26| mostra as concentracoes de etanol, células e substrato na saida
de um conjunto de quatro fermentadores em série em uma unidade de fermentagao conti-
nua no estado estacionario. Nessa simulacao foi usado o modelo cinético de |Lee, Pollard e
Coulman| (1983), nas condigoes descritas no Capitulo[5] Essa cinética considera efeitos de
inibigdo pelo produto e pela concentracao celular. Na Figura [27] foi feita uma simulagao
semelhante, mas usando o modelo de (Ghose e Tyagi| (1979), com os mesmos parametros

usados nas simula¢oes com unidade de fermentacao do tipo batelada alimentada.

O termo de inibi¢ao pelo produto no modelo de|Lee, Pollard e Coulman|tem
expoente ciibico, de maneira que o efeito da concentracao de etanol sobre a velocidade da
reacao ¢ muito maior do que no modelo de |(Ghose e Tyagi, por isso observa-se na Figura
(cinética de |Lee, Pollard e Coulman) que a concentracao de etanol passa a divergir da

prevista pelo modelo de conversao ja a partir do percentual méassico de 12 % de sacarose
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Figura 24: Concentracoes de etanol, células e substrato na saida da unidade de fermen-
tacdo batelada alimentada com pé-de-cuba de cuba de 110m® e usando o modelo de
Ghose e Tyagil (1979) (B) e o modelo de conversao estequiométrica (E) para diferentes
concentracoes de sacarose na cana.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
Figura 25: Variagdo do volume e da fragdo massica de substrato no interior de um fer-

mentador com pé-de-cuba de 110 m?® em um periodo de 12h para diferentes concentracoes
de sacarose na cana-de-agucar.
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na cana-de-aglcar e fica estagnada dai em diante. Na Figura[27] a concentragio de etanol
prevista pelo modelo de|Ghose e Tyagil fica proxima da prevista pelo modelo de conversao
até 13 %, em compensacao a partir dai ela passa a decrescer, em vez de somente estagnar,

pois nesse modelo cinético existe também um termo de inibi¢ao pelo substrato.

Ao contrario do observado na unidade de fermentacio batelada alimentada,
onde, havendo um pé-de-cuba e um tempo de batelada grande o bastante, o sistema ¢é
robusto em relacdo ao aumento na concentracao de sacarose na cana-de-ac¢ucar e, conse-
quentemente, no mosto, o sistema continuo é bastante sensivel a varia¢cdes na composi¢ao
do mosto, razao pela qual é preciso promover um controle mais rigido da sua concen-
tracao. Um fator que interfere na sensibilidade do sistema é o tempo de residéncia do
sistema de fermentadores. Nas simulagoes das Figuras [20] e [27] o tempo de residéncia é de
9,57h. A Figura[28 mostra uma simulagao usando o modelo de[Ghose e Tyagi nas mesmas
condigoes que as simulagdes anteriores, mas com os volumes dos fermentadores aumenta-
dos em 50 %, o que provocou um aumento no tempo de residéncia do sistema na mesma
proporcao. Observa-se nesse caso que as concentracoes de etanol no modelo cinético e no
modelo de conversao se mantém proximas mesmo para uma entrada de cana-de-agiicar
com 14 % de sacarose em média, enquanto que na simulacdo com tempo de residéncia

menor elas comecam a se diferenciar a 13 %.
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Figura 26: Concentracoes de etanol, células e substrato na saida da unidade de fermen-
tagao continua usando o modelo de |Lee, Pollard e Coulman| (1983) (C) e o modelo de
conversao estequiométrica (E) para diferentes concentracgoes de sacarose na cana.

0,1
J o —&— etanol (C)
: """ o -—0-—- et/rimlol ((EC))
0,084 o --0—- células (E)
: D"//R———-.i — = u —— substrato (C)
g ] ——¢—- substrato (E)
%2 0,064
Ny} 4
= 1 Yx/s = 0,109
Z% i YP/S = 0,455
£ 0,04
£ ]
0,024
0
T T T T T T T T T | T
10 11 12 13 14 15 16

Percentual méssico de sacarose na cana-de-agicar (%)

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 27: Concentracoes de etanol, células e substrato na saida da unidade de fermen-
tagao continua usando o modelo de |Ghose e Tyagi (1979) (C) e o modelo de conversao
estequiométrica (E) para diferentes concentragoes de sacarore na cana.
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Figura 28: Concentracoes de etanol, células e substrato na saida da unidade de fermen-
tacdo continua com tempo de residéncia 50 % maior usando o modelo de Ghose e Tyagi
(1979) (C) e o modelo de conversao estequiométrica (E) para diferentes concentragoes de
sacarore na cana.
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7 CONCLUSOES

Foram construidos modelos para fermentadores em operacao batelada ali-
mentada e continua no estado estacionario usando modelos cinéticos para a reagao de
fermentacao alcodlica com base na literatura cientifica. Também foram criados modelos
para outros equipamentos importantes nesses processos, como centrifuga, valvula de com-
portamento periddico, tanque e acessorios. Os modelos de corrente material, fermentagao
por conversao estequiométrica, coluna de destilagdo e os demais equipamentos ligados as
etapas de recepcao da cana-de-acucar e preparo do caldo e do mosto foram adaptados a
partir de modelos ja existentes desenvolvidos completamente por terceiros ou em parceria
com terceiros. Esses modelos foram usados na simulagdo de trés destilarias, uma com
unidade de fermentacao batelada alimentada com seis fermentadores em paralelo; uma de
unidade de fermentacao continua em estado estacionario com quatro fermentadores em

série; e outra com um unico fermentador com modelo de conversao.

O trabalho foi bem sucedido no objetivo inicial de implementar essas simu-
lagoes, embora algumas dificuldades tenham sido encontradas no processo, como a que
forcou o uso de um parametro com valor diferente em uma das valvulas na unidade de
fermentacao batelada alimentada que afetou ligeiramente os perfis de volume em um dos
biorreatores e no tanque-pulmao a jusante dele, embora esse problema nao afete signifi-
cativamente a vazao e a composicao da corrente que deixa o sistema de fermentadores.
Outra dificuldade importante encontrada especificamente com a simulacao da batelada
alimentada ¢ o grande tempo necessario para executar a simulagao, seja da destilaria
autonoma completa ou apenas da unidade de fermentacao, o que dificulta seu uso em
aplicagoes de otimizacao, para as quais o uso de modelos de conversao é mais vantajoso.
No entanto, sem considerar os efeitos de inibicdo presentes em processos de fermentacao
reais, a otimizagao dos modelos de conversao pode se afastar dos pontos factiveis do sis-
tema. Nesse caso a simulacao da unidade de fermentacdo com os modelos cinéticos pode

ser usado para verificagao dos resultados da otimizacao.

O trabalho também comparou os modelos cinéticos de fermentagao, tanto
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em reatores com operacao batelada alimentada quanto continua em estado estacionario,
com os modelos mais simples de conversao estequiométrica, visando verificar se os mo-
delos de conversao podem ser empregados adequadamente em substituicao aos modelos

cinéticos.

Em comparagao aos modelos cinéticos usados junto aos modelos de fermen-
tadores batelada alimentada, os modelos de conversao se mostraram muito mais rapidos e
simples de utilizar. Os modelos de conversao também podem apresentar resultados muito
proximos aos obtidos com o modelo mais detalhado, pois o reator batelada alimentada se
mostrou pouco sensivel a composicao do mosto, contanto que opere com um pé-de-cuba
e um tempo de batelada apropriados. Isso acontece porque, mesmo que a velocidade
da reacao de fermentacao se reduza em decorréncia dos efeitos de inibigao, efeitos dessa
diminuicao s6 serao perceptiveis se a etapa de descarga do vinho ocorrer antes de a con-
centracao de substrato chegar a valores proximos de zero, assim o tempo de batelada isola
a qualidade do vinho de efeitos de inibi¢ao e a operagao do fermentador pode ser planejada
de maneira a tirar proveito dessa caracteristica para toda a faixa na qual a concentragao

do mosto poderia variar nas circunstancias normais de operagao da fabrica.

Os fermentadores continuos nao desfrutam dessa mesma vantagem e sao
extremamente sensiveis a composicao do mosto alimentado. Até certo ponto, o aumento
do teor de agicar no mosto implica em uma maior produtividade no reator, mas além
de uma concentracao 6tima, os efeitos de inibicao pelo produto e pelo substrato podem
causar estagnacao ou mesmo reducgao da produtividade. Esse problema pode ser atenuado
projetando fermentadores com tempos de residéncia elevados ou simplesmente controlando

a composicao do mosto na entrada do sistema de fermentadores.

Como os efeitos de inibicao se tornam significativos em uma unidade de
fermentacao continua em estado estacionario sem controle da composicao do mosto, o
modelo de conversao estequiométrica é pouco apropriado para prever os resultados obti-
dos pelo modelo cinético. No entanto, a utilizacdo de modelos cinéticos na fermentacao
continua é muito mais simples do que no modelo batelada alimentada e o tempo de exe-
cugao da simulacao nesse caso é tao curto quanto na simulagao com modelo de conversao
estequiométrica. Assim, pode-se concluir que os modelos de conversao estequiométrica
sdo apropriados para substituir uma unidade de fermentacao batelada alimentada, mas
para uma unidade de fermentagdo continua em estado estacionario é mais vantajoso usar
os modelos cinéticos. Mesmo que se faga controle da composicao do mosto, os modelos

cinéticos no fermentador continuo em estado estacionario sao tao rapidos e tém operacgao
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e uso tao simples quanto o modelo de conversao.

7.1 Sugestoes para trabalhos futuros

Varias simplificagoes sao necessarias durante o trabalho de modelagem por
motivos variados. Os principais pontos em que os modelos desenvolvidos neste trabalho

podem ser aperfeicoados sao discutidos nesta secao.

Em primeiro lugar, os modelos de fermentagao alcodlica implementados con-
sideram a participacao de apenas quatro componentes nas reagoes bioquimicas: sacarose,
glicose, células e etanol. A frutose é considerada idéntica a glicose e tratada como a
mesma substancia. No entanto, varios outros componentes que participam das reacgoes
foram desconsiderados, como gas carbonico, agua e subprodutos importantes da fermen-

tagao alcodlica, como glicerol e outros alcoois e acidos organicos.

Os parametros cinéticos da fermentacao sdo frequentemente incertos e o
EMSO oferece ferramentas que facilitam a realizagdo de testes de sensibilidade paramé-
trica, o que torna os modelos de fermentadores desenvolvidos neste trabalho interessantes
para realizar testes de sensibilidade com as cinéticas implementadas ou outras que podem

ser adicionadas facilmente ao codigo.

Havia a intengao de adaptar os modelos de colunas de destilagao desenvolvi-
dos por Ribeiro, Secchi e Biscaia Jr.| (2010)), baseados em técnicas de residuos ponderados,
para uso com as correntes materiais deste trabalho. Estes modelos seriam uma opgao inte-
ressante ao modelo de coluna de destilagao disponivel, baseado em interpolagao multilinear
de uma tabela de resultados gerada pelo simulador Aspen Plus, e, embora as adaptagoes
necessarias tenham sido realizadas, avaliou-se que nao haveria tempo habil durante este
trabalho de mestrado para arranja-las na configuracao dos conjuntos de colunas AA1D e

B1B usados no processo de produgao de etanol.

Em relacao ao fluxograma do processo, futuros trabalhos podem expandi-
lo adicionando os equipamentos do processo de cogeragao de energia e possivelmente a

fabrica de acucar e destilaria de etanol de segunda geracao.
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