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RESUMO

Diante dos desafios impostos por uma iminente crise climatica se faz necessaria a
busca por fontes de energia alternativas que tenham viabilidade econdmica e ambiental.
Nesse paradigma a produgdo de etanol via fermentativa ¢ de grande interesse. Esse
combustivel pode ser obtido por diversas fontes vegetais, como a cana-de-agucar, o milho,
a beterraba e materiais lignocelulosicos em geral. A produgdo de etanol a partir da cana-de-
acucar ¢ do milho j& estd bastante consolidada industrialmente. Porém, ainda existem
melhorias possiveis, principalmente para a etapa de fermentagdo. Nesse sentido, a
modelagem desse processo pode ser de grande valia para o estudo e a avaliacdo desta etapa,
visando sua melhoria. O objetivo desse trabalho foi a realizagdo da simulacao do sistema de
fermentagdo de uma usina sucroalcooleira, tendo como base uma usina da regido do
noroeste do estado de Sdo Paulo. Vérias varidveis de processo utilizadas nesse trabalho
foram baseadas nos parametros usuais de funcionamento da usina. A simulagao foi realizada
no software de simulacdo EMSO. Os resultados da simula¢do foram comparados aos dados
obtidos da industria. O modelo obteve sucesso em simular as condi¢des de fermentagdao. Em
seguida foram feitas modificagdes nos parametros de alimentagdo para avaliar as mudancas
em outros parametros da fermentagdo como a velocidade de crescimento de levedura e
tempo total de fermentagdo. Esse trabalho pode ser expandido para cobrir mais parametros

relevantes a fermentacdo como a temperatura e a formacao de subprodutos junto ao etanol.



ABSTRACT

In the face of the challenge of climate change, the search for alternative energy
sources that are economically and environmentally viable is necessary. In this paradigm, the
production of ethanol through fermentation is of great interest, making the modeling and
study of this process attractive. The objective of this work was to simulate the fermentation
system of a sugarcane and alcohol plant, based on a plant located in the northwest region of
the state of Sdo Paulo. Several process variables used in this study were based on the usual
operating parameters of the plant. The simulation was carried out using the EMSO
simulation software. The simulation results were compared to industry data as a basis for
comparison. The model was successful in in simulating the fermentation conditions.
Subsequently, modifications were made to the feed parameters to evaluate changes in other
fermentation parameters such as yeast growth rate and total fermentation time. This work
can be expanded to cover more relevant fermentation parameters such as temperature and

the formation of by-products alongside ethanol.
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1- INTRODUCAO

O etanol de origem biologica também chamado de bioetanol pode ser utilizado como
combustivel na area de transporte como substituto de derivados de petroleo. Sua utilizagao
ajuda na reducdo de emissao de CO> de maneira dupla, substituindo combustiveis fosseis e
reabsorvendo o CO; produzido na combustdo no crescimento da cana-de-acucar
(MUSSATO et al., 2010).

Nas destilarias brasileiras o etanol é produzido em processos em batelada alimentada
ou continuos em processos em que ¢ envolvido o reciclo do fermento. Esses processos
atingem graus alcoolicos entre 8 a 11 °GL, o processo em batelada alimentada tem tempo
de residéncia entre 6 a 11 horas e operam com a temperatura entre 32 a 35 C° (SONEGO et
al., 2014). O processo em batelada é o mais utilizado industrialmente. Este se inicia com o
preparo de uma suspensao de células de levedura, com concentragao de 30% em massa que
representa entre 25 a 30 % do volume total da fermentacdo em tanques. Esse indculo ¢
adicionado as dornas de fermentacdo. A fermentagao se inicia com a adi¢ao do mosto de
cana, com concentra¢do de ATR de 18 a 22 % (m/m). Apds o processo de fermentagdo a
levedura ¢ separada por centrifugacao, obtendo uma suspensio concentrada de células de
60 a 70 % (m/m), essa suspensdo ¢ tratada com acido sulfurico e reutilizada no préximo
ciclo de fermentagao (BASSO et al., 2011);

O comportamento da fermentacdo alcodlica foi descrito por diversos modelos
matematicos desenvolvidos em estudos anteriores (AIBA et al., 1968; ANDREWS, 1968;
LEVENSPIEL, 1980). Esses modelos ajudam no desenvolvimento e entendimento do
processo de fermentacdo alcoodlica, contribuindo com ganhos em produtividade de etanol e
reducdo de custos (ROCHA et al., 2014). A fermentacdo alcoolica ¢ um problema que pode
ser analisado utilizando técnicas de modelagem, simulacio e otimizagdo. A analise desses
processos como um todo pode ser tutil na identificacdo de melhorias no processo
(ROYMEL, 2019).

O objetivo desse trabalho se propde a realizar a simulacdo de um processo de
fermenta¢do industrial no software EMSO e analisar os resultados obtidos e compara-los

com dados de uma usina sucroalcooleira do noroeste do estado de Sdo Paulo.



2- REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Produgao de etanol no Brasil

Em 1973 o Brasil importava cerca de 80% do petroleo consumido no pais, diante ao
primeiro choque do petroleo o governo brasileiro busca por formas alternativas de producao
de combustiveis renovaveis. Dos programas propostos o de maior éxito foi o Programa
Nacional do Alcool — Proélcool, langado em 1975 que visava a produgio de etanol anidro
de cana-de-agucar, utilizando destilarias anexas as usinas, visando a adi¢ao de etanol anidro
na gasolina (MICHELLON et al., 2008). Posteriormente, na década de 1980, surgiram
linhas de producao de montadoras para os carros movidos a etanol hidratado, abrindo uma
nova possibilidade do uso do etanol produzido. Finalmente, na primeira década dos anos
2000 foram introduzidos os automéveis “flex”, que podem utilizar qualquer propor¢ao entre
etanol hidratado e gasolina (BASSO et al., 2011).

Esse processo de substituicdo da gasolina por etanol evoluiu sobremaneira nos
ultimos 50 anos. No primeiro levantamento da safra 22/23 do CONAMA, a estimativa de
producao de etanol a partir da cana-de-agucar € 27,53 milhdes de litros. A regido do Centro-
Sul ¢ de destaque com a produgao de 91,4% da produgao nacional do etanol a partir da cana
de agucar. O estado de maior producdo ¢ o estado de Sdo Paulo com 12,3 bilhdes de litros
de etanol (CONAB 2023).

No Brasil, tradicionalmente a producao de etanol € conjunta a produgdo de agtcar.
Inicialmente a produ¢do de etanol era uma maneira de processar o melago resultante do
processo de producao de aglicar, mas, com o aumento da importancia econdomica do etanol,
as usinas passaram a utilizar uma mistura de caldo e melagco como substrato na fermentacao
(BASSO et al., 2011).

O etanol pode ser produzido via sintética quimica ou microbioldgica, a rota sintética
¢ através da hidratagdo do etileno e a rota microbioldgica utiliza principalmente a levedura
Saccharomyces cerevisiae. Atualmente o processo industrial mais utilizado mundialmente
na produgdo de etanol € a rota microbioldgica via fermentacgao alcodlica, utilizada tanto na
producao de etanol com cana-de-agicar quanto milho. Nesse processo agucares sao
convertidos em etanol, energia, biomassa celular, CO; e outros subprodutos do processo de

fermentagdo pela levedura (LOPES et al., 2016).



2.2 Bioquimica da fermentagao alcodlica

A grande maioria do etanol bicombustivel ¢ produzido pela fermentagdo. Algumas
espécies de fungos (ex. Saccharomyces cerevisiae) ou bactérias (ex. Zymomonas mobilis)
metabolizam agucares em condigdes anaerdbias e produzem etanol e diéxido de carbono
(BAEYENS et al., 2015). A Figura 2.1 exemplifica a sequéncia de produtos e subprodutos
gerados pela via metabdlica da fermentagdo alcodlica. Inicialmente ocorre a conversao da
sacarose em glicose e frutose através da hidrdlise catalisada pela enzima invertase. Apos
uma série de reagdes esses produtos sao convertidos em piruvato e por fim o piruvato ¢
convertido em etanol e diéxido de carbono. Nesse processo também sdo formados outros

subprodutos como glicerol e acidos organicos (RODRIGUES, 2019).

Figura 2.1 - Esquema simplificado da fermentacao anaerébia na Saccharomyces cerevisiae
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2.3 Modelos cinéticos de crescimento celular

A modelagem da fermentagdo alcoolica permite descrever o processo fermentativo
a partir de equacdes matematicas. A simulagdo a partir de modelos possibilita a analise entre
parametros e variaveis. Possibilita também um maior entendimento do processo, sendo util
no controle e otimiza¢ao do processo de fermentacdo (RIVERA et al., 2006). Os principais
parametros envolvidos na cinética de crescimento celular sdo: a velocidade especifica de
crescimento celular (1), a concentragdo de substrato limitante (Cs), a concentracdo de
células (Cx) e a concentracao de produtos (Cp). A maior parte dos modelos também utiliza
0 conceito de pmax que ¢ a velocidade especifica maxima de crescimento celular. Na
sequéncia sdo apresentados os principais modelos usados para descrever o crescimento

celular em fermentagdes alcoodlicas.

2.3.1 Modelos sem inibigao

e Modelo de Monod (1942):

Cs
= T 2.1
L= Hmax o 2.1

No modelo de Monod o Ks ¢ a constante de saturagio (g.L!) e Cs a concentragio de
substrato limitante. Esse modelo se destaca, pois, serviu como modelo para outros modelos

de crescimento celular como os descritos a seguir:
e Modelo de Moser (1958):

_ Cs 55
u - umaX' KS+CIS,1 ( ' )

No modelo de Moser o expoente u ¢ um parametro adimensional.



e Modelo de Contois (1959):

Cs

W= Hmax-g ¢ e (2.3)
No modelo de Contois Cx ¢ a concentracao de células no meio de cultura.
2.3.2 Modelos com inibigao
a) Inibicao por substrato
e Modelo de Andrews (1968):
H = Hmax- = c2 (2.4)
s+HCs+—=

O modelo de Andrews considera a inibi¢ao pelo substrato, representada pelo parametro Kis.

e Modelo de Wu (1988):

— CS
H = HUmax- cY

(2.5)

O modelo de Wu considera a inibig¢do pelo substrato, flexibilizando esse efeito, em relagao
ao modelo de Andrews, ao incluir o expoente v ao termo Cs'. A constante Kis continua

representando inibig¢do por substrato, porém tem agora unidades dependentes de v.



b) Inibicao por produto:

e Modelo de Aiba-Shoda-Nagatani (1968):

_ C —Kp.C
u‘ - umaX' KS"'SCS " e PP (26)

O modelo de Aiba-Shoda-Nagatani considera a inibi¢do pelo produto, representado pelo
termo exponencial negativo com constante Kp. Verifica-se que o valor final da velocidade
especifica de crescimento decresce exponencialmente com o aumento da concentragao de

produto (Cp).

e Modelo de Levenspiel (1980):
)
IJ' - l’lmaX' KS+CS * 1 C*P (2'7)

Diferentemente do modelo de Aiba-Shoda-Nagatani, 0o modelo de Levenspiel considera uma
concentragdo méxima de produto, Cp’, na qual o crescimento celular cessa. Nesse modelo,

n ¢ o expoente que regula a forma do efeito de inibigao.

e Modelo Hoppe-Hansford (1982)

U= pu Cs Kip
max: Kg.Cx+Cs  Kip+Cp

2.8)

Outra forma de representar o efeito inibitério do produto ¢ apresentada no modelo de
Hoppe-Hansford, onde Kip ¢ a constante de inibi¢cao pelo produto. Nesse modelo, o efeito
inibitorio € representado de forma andloga a inibicdo ndo-competitiva de cinéticas

enzimaticas.



¢) Inibicdo celular:

e Modelo Lee-Pollard-Coulman (1983):
_ G ( _ C_x)m
u‘ - umaX' KS+CS " C;( (29)

O modelo de Lee-Pollard-Coulman (1983) representa a inibi¢ao celular de forma analoga
ao modelo de inibigao pelo produto de Levenspiel, onde Cx* ¢ a concentracgdo critica de
células, para a qual o crescimento celular cessa, e m ¢ um parametro adimensional que
regula a forma do efeito de inibicao.

d) Inibi¢ao mista

e Modelo de Andrews/Levenspiel:
C Cp\1
H= p—max-—scz- ( - C_*) (2.10)
S P

O modelo de Andrews/Levenspiel considera ao mesmo tempo a inibi¢do por substrato e a
inibicdo por produto. Essa equacdo serd utilizada nas simulagdes para representar o

crescimento da levedura S. Cerevisae.

e Modelo de Andrews/Lee — Pollard — Coulman/Levenspiel:
_ _ G ( _ C_X)m ( _ &)n
L= Umax- z\1-5) (-3 2.11)

O modelo de Andrews/Lee — Pollard — Coulman/Levenspiel leva em consideracgao a inibi¢ao

por substrato, por células e por produto em uma equacgao.



2.4 Processo Melle-Boinot

Cerca de 75% das destilarias operam utilizando o processo Melle-Boinot com reciclo
de fermento, nesse processo o fermento no final da fermentagdo ¢ separado por
centrifugacdo e reutilizado no proximo ciclo de fermentacao. Essa reutilizagdo de células
reduz a necessidade de cultivo adicional de levedura, assim menos substrato ¢ desviado para
a formacao de biomassa. Como o cultivo ocorre com alta concentragdo de levedura, o tempo
de fermentacao ¢ reduzido, cerca de 6 a 10 horas, comparado com a fermenta¢ao do milho
que ¢ de 40 a 50 horas (BASSO et al., 2011).

A fermentacdo se inicia com a adigdo de mosto contendo cerca de 18 a 22 % em
acucares totais redutores (ATR) ao pé de cuba. O pé de cuba é uma suspensdo com cerca de
30% de fermento em massa, preparados em tanques de 300 a 3.000 m* denominados cubas
de tratamento. A alimentacao das dornas dura de 4 a 6 horas ¢ a fermentacao se completa
entre 6 a 10 horas. No final da fermentac¢do a levedura ¢ separada por centrifugacdo em um
“creme de levedura” contendo 70% em massa de levedura e o vinho. O creme de levedura
¢ diluido com agua e tem seu pH reduzido até 1,8 a 2,5 com acido sulftrico para reduzir a
contaminagao bacteriana. Apos o tratamento acido por cerca de 2 horas a levedura na cuba
esta pronta para ser realocada para uma dorna para ser utilizada na proxima fermentagao
(BASSO et al., 2011). Um exemplo da configuracao do sistema Belle-Boinot ¢ apresentado
na Figura 2.2:



Figura 2.2 - Exemplo de um sistema de fermentacio com o sistema Belle-Boinot
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3 METODOLOGIA

3.1 Simulador de processos EMSO

O software empregado na realizagdo das simulagdes foi o EMSO academic beta
versao 0.10.11, distribuido pelo projeto ALSOC (Ambiente Livre para Simulagao,
Otimizacdo e Controle de processos). Este programa tem origem do esfor¢o colaborativo
para a criacdo e desenvolvimento de um programa de simulagdo de processos nacional, esse
programa tem origem na Universidade Federal do Rio Grande do Sul (UFRGS) (ALSOC,
2010).

Uma das principais caracteristicas do EMSO ¢ a acessibilidade aos modelos
matematicos ja desenvolvidos pelos integrantes do grupo ALSOC e também a
possibilidade de desenvolvimento de novos modelos para utilizagdo propria. Também ¢
possivel adicionar outras rotinas na forma de plugins além de utilizar diferentes tipos de
solvers para diferentes tipos de calculos (SOARES, 2003).

O EMSO utiliza uma linguagem orientada a objetos baseados em equagdes que
permite a propriedade de heranca e composi¢cdo de modelos. Esses modelos podem ser
escritos na forma de texto como na Figura 3.1 ou também pela forma de blocos de
equipamentos a serem utilizados em simulagdes. As simulagdes podem ser efetuadas de
maneira simples com a ligagdo de cada conexao de entrada e saida dos modelos na interface

grafica como exemplificado na Figura 3.2.



Figura 3.1 - Simulacio no EMSO no modo texto
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Figura 3.2 - Simulacio em modo de interface grafica no EMSO
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3.2 Modelagem matematica

Nesse trabalho foram simuladas dornas de fermentagdo que podem ser modeladas
como reatores de batelada alimentada. Foram utilizados na simulagdo balancos de massa
diferenciais para os principais componentes, balango de massa para as células (X), balango
de massa para o substrato (S), balanco de massa para o etanol (E) e o balango de massa total,
que se transforma em um balango volumétrico pela consideracdo de densidade constante
(V). Na batelada alimentada existem dois momentos distintos, quando estd ocorrendo a
alimentacdo do mosto no reator (F#0) e quando a alimentagdo cessa e a etapa de batelada
ocorre (F=0). A seguir s3o demonstradas as equacdes do balanco utilizadas das equagdes

3.1a3.4:

S = (Cy — Cs)-o— YLXS.M. Cx (3.2)
2 = :_Z'M'CX_;CE (3.3)
S =F (3.4)

Onde Cx ¢ a concentracdo de células no meio (g.L!), t é o tempo (h), pu é a velocidade
especifica de crescimento celular (h™!), Cs é a concentracdo de substrato no meio (g.L!), Cm
é a concentragio de substrato na vazio de mosto (g.L!), Yxs é o coeficiente de rendimento
de substrato a células (gx.gs™), Yes é o coeficiente de rendimento de substrato a etanol
(ge.gs™), Ck é a concentragio de etanol no meio e V é o volume ocupado do reator (L).

A estimativa do parametro p ¢ de grande importancia na simulagcdo do crescimento
da levedura dentro das dornas de fermentacdo, assim foi escolhido um modelo cinético
adequado que represente bem o comportamento da levedura. Foi escolhido o modelo
cinético de Andrews-Levenspiel que considera a inibi¢do por substrato e produto, mostrado

na equagao 2.10.



Os parametros cinéticos Yxs, YEs, lmax, Ks, Kis, Cem € n dos balangos de massa e do calculo
do p foram obtidos a partir de experimentos de batelada alimentada realizados em
laboratorio. Esses parametros sao dependentes da temperatura que sdo realizados os
experimentos, assim foram escolhidos os parametros obtidos na temperatura mais proxima
das condi¢des industriais, com a qual a simulacdo serd comparada. Os valores dos

parametros cinéticos utilizados estdo na tabela 3.1:

Tabela 3.1 - Parametros cinéticos utilizados na simulacao

Parametros Valor
T(C®) 34
Yxs (gx.gs™) 0,0381+0,0018
Yes (ge.gs™) 0,458+0,002
max (h) 0,220-+0,002
Ks (gL 78,55+2,75
Kis (g.Lh 170,5+7,5
Cem (ge.Lh) 93,8427.8
n 0,119+0,031

Fonte: Veloso (2019)

3.3 Modelagem dos equipamentos

Na realizacao da simulagdo do processo de fermentacao se faz necessario a escolha
e modelagem dos principais equipamentos utilizados no processo Melle-Boinot. Os
equipamentos escolhidos para compor a simulagdo foram a dorna de fermentagdo, a

centrifuga e a cuba de tratamento de fermento.

3.3.1 Modelagem da dorna

No codigo o balanco de massa dentro da dorna de fermentacao foi adaptado das

equacoes 3.1 a 3.3.

diff(V) = In_pe_cuba.Fvol + In_mosto.Fvol - Outlet.Fvol (3.3.1.1)



Onde In_pe cuba.Fvol é a vazdo de entrada na dorna para o enchimento do pé de cuba.
In_mosto.Fvol ¢ a vazao de entrada do mosto na dorna e Outlet.Fvol ¢ a vazao de saida da

dorna.

diff(V*Cs) = In_pe cuba.Fvol * In pe cuba.Cs + In_mosto.Fvol * In mosto.Cs -
Outlet.Fvol * Outlet.Cs - mi*Cx/Yxs*V (3.3.1.2)

onde In _pe cuba.Cs ¢é a concentragdo de substrato na vazao que entra da cuba de tratamento,
In_mosto.Cs ¢ a concentragdo de substrato do mosto, Outlet.Cs é a concentragdo de

substrato na saida da dorna.

diff(V*Cx) = In pe cuba.Fvol * In_pe cuba.Cx + In mosto.Fvol * In_mosto.Cx -
Outlet. Fvol * Outlet.Cx + mi*Cx*V (3.3.1.3)

onde In_pe cuba.Cx ¢ a concentragdo de levedura na vazao que entra da cuba de tratamento,
In_mosto.Cx ¢ a concentragao de levedura no mosto, Outlet.Cx é a concentragdo de levedura

na saida da dorna.

diff(V*Ce) = In pe cuba.Fvol * In_pe cuba.Ce + In _mosto.Fvol * In_mosto.Ce -
Outlet.Fvol * Outlet.Ce + mi*Cx/Yxs*Yes*V (3.3.1.4)

onde In_pe cuba.Ce ¢ a concentragdo de etanol na vazao que entra da cuba de tratamento,
In_mosto.Ce ¢ a concentracdo de etanol no mosto, Outlet.Ce € a concentragdo de etanol na
saida da dorna.

Na tabela 3.2 estdo dispostas as equagdes dos estados da dorna e as condigdes para

a troca de cada estado:



Tabela 3.2 - Tabela com as equacdes dos estados da dorna

Estados Equacdes ativas Condic¢do para troca
de estado
Enchimento In_mosto.Fvol =0 * 'm"3/h' when
Outlet.Fvol = 0 *'m”3/h' In pe cuba.Fvol <
mi=0*"'1/s' 0.001 * 'm"3/h'
diff(Clock)=0 * '1/s' switchto "Espera"
Espera In_mosto.Fvol =0 * 'm"3/h’ when Clock < 0.001
Outlet.Fvol = 0 *'m”3/h' switchto "Alim"
mi=0*"'1l/s
diff(Clock)= -1/TimeEspera
Alim In_mosto.Fvol = 420 * ‘m”3’ /TimeAlim; when V > 660 *
(Alimentacdo) | Outlet.Fvol =0 *’m”"3/h’ ‘m"3’ switchto
mi = mimax*Cs/(Ks+Cs+Cs*(Cs/Kis))*Cetn | “AlimP”
diff(Clock) = 1/TimeEspera
AlimP In_mosto.Fvol=0 * 'm"3/h’ when Cs < 1 *g/I'
(Batelada) Outlet.Fvol = 0 *'m"3/h’ switchto "Descarga"
mi = mimax*Cs/(Ks+Cs+Cs*(Cs/Kis))*Cetn
diff(Clock) = 0 * '1/s';
Descarga In_mosto.Fvol = 0 *'m"3/h’ when V < 0.1*'m"3'
Outlet.Fvol = 660*'m”"3/h' switchto "Parada"
mi = mimax*Cs/(Ks+Cs+Cs*(Cs/Kis))*Cetn
diff(Clock) =0 * '1/s'
Parada In_mosto.Fvol = 0 *'m"3/h’ when

Outlet.Fvol = 0*'m”3/h'
mi = mimax*Cs/(Ks+Cs+Cs*(Cs/Kis))*Cetn
diff(Clock) =0 * '1/s'

In_pe cuba.Fvol >
0.001 * 'm*3/h'

switchto "Ench"



3.3.2 Modelagem da centrifuga

Na modelagem da centrifuga foi considerado que a vazao da saida da dorna de
fermentacdo entra na centrifuga que separa em duas correntes, uma corrente entra para a

dorna volante e a outra vai para a cuba de tratamento de fermento.

InletC.Fvol = OutletV.Fvol+QutletU.Fvol (3.3.2.1)

Onde InletC.Fvol ¢ a vazao de entrada na centrifuga, OutletV.Fvol ¢ a vazao de saida da
centrifuga que vai para a dorna volante, OutletU.Fvol ¢ a vazdo de saida da centrifuga que

vai para a cuba de tratamento.

OutletU.Fvol = InletC.Fvol*InletC.Cx/ OutletU.Cx (3.3.2.2)

Onde InletC.Cx ¢ a concentragdo de levedura na entrada da centrifuga, OutletU.Cx ¢ a

concentragdo de levedura na saida da centrifuga que vai para a cuba de tratamento.

OutletV.Cs = InletC.Cs (3.3.2.3)

Onde InletC.Cs ¢ a concentragdo de substrato que entra na centrifuga, OutletV.Cs ¢ a

concentragdo de substrato na vazdo que vai para a dorna volante.

OutletV.Ce = InletC.Ce (3.3.24)

Onde OutletV.Ce ¢ a concentragdo de etanol que vai para a dorna volante, InletC.Ce ¢ a

concentracao de etanol que entra na centrifuga.

InletC.Cs /(rho(1) - InletC.Cx) = OutletU.Cs/(rho(2) - OutletU.Cx) (3.3.2.5)

Onde rho(1) ¢ a densidade da dgua, rho(2) ¢ a densidade do creme de levedura, InletC.Cx
¢ a concentragdo de células que entra na centrifuga, OutletU.Cs ¢ a concentragdo de
substrato que sai da centrifuga para a cuba de tratamento, OutletU.Cx ¢ a concentragdo de

levedura que sai da centrifuga para a cuba de tratamento.



InletC.Ce /(rho(l) - InletC.Cx) = OutletU.Ce/(rho(2) - OutletU.Cx) (3.3.2.6)

onde OutletU.Ce ¢ concentragdo de etanol que vai para cuba de tratamento.

3.3.3 Modelagem da cuba de tratamento de fermento

Na modelagem da cuba de tratamento de fermento foi considerado que a cuba enche
com a saida de creme de levedura da centrifuga e purga qualquer excesso de fermento que

entra na cuba,

diff(V*Outlet.Cs) = Inlet.Fvol * Inlet.Cs - Outlet.Fvol * Outlet.Cs - Outlet purga.Fvol *
Outlet purga.Cs (3.3.3.1)

onde Outlet.Cs ¢ a concentragdo de substrato na corrente que sai da cuba, Inlet.Fvol ¢ a
vazdo da corrente que entra na cuba, Inlet.Cs € a concentragdo de substrato que entra na
cuba, Outlet.Fvol ¢ vazao da corrente que sai da cuba para a dorna, Outlet purga.Fvol é a

vazao de purga e Outlet purga.Cs € a concentragao de substrato na purga.

diff(V*Outlet.Cx) = Inlet.Fvol * Inlet.Cx - Outlet.Fvol * Outlet.Cx - Outlet_purga.Fvol *
Outlet purga.Cx (3.33.2)

onde Outlet.Cx ¢ a concentracdo de levedura na corrente que sai da cuba, Inlet.Cx ¢ a
concentragdo de células da corrente que entra na cuba, Outlet.Cx é a concentracdo de
levedura que sai da cuba para a dorna, Outlet purga.Cx € a concentragdo de levedura que

sai junto com a purga.

diff(V*Outlet.Ce) = Inlet.Fvol * Inlet.Ce - Outlet.Fvol * Outlet.Ce - Outlet_purga.Fvol *
Outlet_purga.Ce (3.3.3.3)

onde Outlet.Ce ¢ a concentracdo de etanol na corrente que sai da cuba, Inlet.Ce ¢ a
concentragdo de etanol na corrente que entra na cuba, Outlet.Ce € a concentracao de etanol

que sai da cuba para a dorna, Outlet purga.Ce € a concentragao de etanol que sai junto coma

purga.



diff(V) = Inlet.Fvol + Inlet_agua.Fvol - Outlet.Fvol - Outlet_purga.Fvol

(3.3.3.4)

onde Inlet_agua.Fvol ¢ a vazao de 4gua que entra para diluir a cuba

Outlet.Cs = Outlet purga.Cs

Outlet.Ce = Qutlet_purga.Ce

Outlet.Cx = Outlet _purga.Cx

(3.3.3.5)

(3.3.3.6)

(3.3.3.7)

Na Tabela 3.3 estdo dispostas as equagdes de estado da cuba de tratamento de

fermento e a condic¢ao de troca de estados:

Tabela 3.3 - Tabela com as equacdes dos estados da cuba de tratamento de fermento

Estados Equacdes ativas Condigao para troca de estado
Ench Outlet.Fvol = 0 *'m"3/h’ when Inlet.Fvol < 0.1 * 'm"3/h’
(Enchimento) | Inlet agua.Fvol =0 * 'm"3/h' switchto "Para"
Outlet purga.Fvol =0 * 'm”*3/h'
Para Outlet.Fvol = 0*'m”3/h' when Outlet.Cx <= Cxpe_cuba
Inlet agua.Fvol = 1000 * 'm”3/h’ switchto "Esvaz"
Outlet purga.Fvol =0 * 'm”*3/h'
Esvaz Outlet.Fvol = Vpe cuba/Tpe cuba | when Vdorna > Vpe cuba
(Esvazia) Inlet agua.Fvol =0 * 'm”3/h' switchto "Purga"
Outlet_purga.Fvol =0 * 'm"3/h'
Purga Outlet purga.Fvol = 1000 * | when V < 0.1 * 'm"3' switchto
'm"3/h' "Espera”
Outlet.Fvol =0 * 'm"3/h'
Inlet_agua.Fvol =0 * 'm"3/h'
Espera Outlet.Fvol =0 * 'm"3/h' when Inlet.Fvol > 1 * 'm”3/h'

Inlet agua.Fvol =0 * 'm”3/h'

Outlet purga.Fvol =0 * 'm”*3/h'

switchto "Ench"



4- RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 Parametros de uma usina sucroalcooleira
A simulacao de base foi realizada utilizando paradmetros de processo baseados em

uma industria do polo noroeste do estado de Sao Paulo para melhor recriar o ambiente

industrial. Os parametros utilizados estdo na tabela 4.1:

Tabela 4.1 - Parametros de processo de uma usina sucroalcooleira para a fermentacao

Parametros Valores
Temperatura 34C°
BRIX® mosto 21
Pureza mosto 90%
Tempo total de fermentacao 9,5h
Tempo de espera lh
Tempo de alimentagao 5h
Tempo de descarga 0,5h
Fragdo de fermento para a cuba 70%
Fragdo de fermento para volante 0,5%
Concentracdo de levedura no pé de cuba 40 g.L'!
Concentracdo de etanol no pé de cuba 5gL!
Volume pé de cuba 240 m?
Volume utilizado da dorna 660 m?




4.2 Simulacio do processo de fermentac¢io

A partir desses parametros de processo foi realizada a simulagao do processo de fermentacao,

iniciando com a carga do reator no tempo igual a 0 até¢ um tempo final de 11 horas. O grafico

do volume de processo esté representado pela Figura 4.1.

Figura 4.1 - Grafico do volume dentro da dorna versus tempo:
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Esse grafico pode ser comparado com uma foto do perfil de volume da dorna de

fermentag¢do de uma usina, como ilustrado pela Figura 4.2:

Figura 4.2: Fotografia do perfil de volume dentro de uma dorna de fermentacgao
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Comparando o grafico obtido pela simulagdo e a fotografia do perfil de volume da
dorna de fermenta¢ao de uma usina sucroalcooleira é possivel observar que ambas possuem
um perfil préximo de uma da outra. O valor do término da fermentagado apds a descarga do

reator foi de 10,80 h.

A Figura 4.3 mostra os valores obtidos na simulagdo para os parametros Ce ¢ Cs ao
longo do tempo de fermentagao. Observando o grafico, os valores de Cs formam uma curva
que aumenta com a alimentacdo de mosto, até chegar em um platd, onde se mantém
constante até o término da alimentacdo, onde ocorre a queda da concentragdo de Cs até
proximo de zero, no final da fermentagao. Os valores de Ce se comportam como uma curva
com duas fases, a primeira ¢ uma fase mais ingreme, correspondendo a fase de alimentacao
e a segunda fase mais horizontal, que compreende a fase final da fermentagao apos o término
da alimentagdo. Comparando os resultados com outros estudos sobre a fermentagdo em
batelada alimentada da Saccharomyces cerevisae ¢ possivel observar que os valores obtidos

estdo de acordo com a literatura (VELOSO, 2019).

Figura 4.3 - Grafico dos parametros Ce e Cs simulados versus o tempo
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Na Figura 4.4 ¢ possivel observar o comportamento do pardmetro p versus o tempo
de fermentagao. A velocidade de crescimento de levedura tem uma curva de aumento rapido
com o inicio da alimentacdo e¢ se mantém em um leve declinio constante, como a
concentragdo de substrato Cs se mantém quase constante nessa fase, pode-se inferir que a

leve queda se deve a inibigdo por produto. Apds o término da fase de alimentagdo a



velocidade de crescimento celular decai com o tempo, reflexo da queda do Cs e aumento do

Ce, até proximo de zero no fim da fermentagao.

Figura 4.4 - Grafico do parametro p simulado versus o tempo
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4.3 Simulacao dos trés tempos de alimentagao

A partir da validagdo do modelo utilizado foram realizadas novas simulagdes
modificando a varidvel tempo de alimentagdo procurando observar mudangas no
comportamento das varidveis V, u, Cx, Cs, Ce e o tempo de término da fermentacdao. O
volume de mosto adicionado se manteve constante em todas as simulagdes, com um valor

de 420 m>.

Analisando a Figura 4.5 € possivel observar que um tempo menor de alimentacao
corresponde a um tempo de fermentagcdo menor, mas ndo diretamente proporcional ao tempo
de reducdo de alimentagdo. A curva com a alimenta¢do inicial, de 5 horas, atinge o volume
de 0 m? em um tempo total de fermentagdo mais descarga de 10,6 horas, enquanto os tempos
totais de fermentacdo e descarga para os tempos de alimentacdo de 4 horas e 3 horas
respectivamente sdo de 10 horas e 9,6 horas. Assim conclui-se que mesmo tempos de
alimentac¢do significativamente menores ndo refletem no processo com um ganho de tempo

total de dorna igualmente mais baixos.



Figura 4.5 - Volume da dorna versus o tempo totalpara 3 tempos de alimentacgio
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Na Figura 4.6 ¢ ilustrado o resultado das simula¢des para a varidvel Cs para trés
diferentes tempos de alimentacdo, o tempo utilizado inicialmente de 5 horas e dois tempos
propostos 4 horas e 3 horas. No gréafico ¢ possivel observar que ocorre o comportamento
esperado de picos mais altos para as alimentacdes mais altas, j4 que a alimentacdo de
substrato ¢ maior nessas condi¢des. Pode-se observar uma mudanga no perfil das curvas de

concentragdo, possuindo menores fases de concentragdo constante.

Figura 4.6 - Curvas de Cs versus tempo para os diferentes tempos de alimentacio
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Na Figura 4.7 ¢ ilustrado o resultado das simulacdes para a varidvel Cx para as trés

condi¢des de tempo de alimentagdo diferentes. No comportamento do grafico ¢ possivel



observar que para tempos de alimentacdo menores a concentragdo de células no meio

diminui para patamares mais baixos, devido a dilui¢do do fermento no meio. Quanto menor

o tempo de alimentagdo mais acentuada foi a diluicao.

Figura 4.7 - Cx versus o tempo para 3 tempos de alimentacio
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Na Figura 4.8 ¢ ilustrado o resultado das simulacdes para a variavel p para as trés

condig¢des de tempo de alimentacao diferentes. No grafico pode-se observar que a velocidade

de crescimento celular chega a patamares mais altos com os apices dos valores para cada

tempo de alimentacdo de 5 horas, 4 horas e 3 horas respectivamente foram de 6,72.1072,

7,55.102 ¢ 8,37.102 h'!'. Esses valores mais elevados para os tempos de alimentacio menores

eram esperados pela elevacao da concentracdo de Cs nas dornas simuladas com menores

tempos de alimentagdo, com o efeito de diluicdo de Cx ndo sendo significativo o suficiente

para abaixar os |1 de maneira efetiva.




Figura 4.8 - n versus o tempo para 3 tempos de alimentacio
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Na Figura 4.9 ¢ ilustrado o resultado das simulagdes para a varidvel Ce para os trés
valores de alimentagdo. Pelo grafico ndo pode se observar mudangas significativas no perfil
de produgdo de etanol, as curvas na fase de alimentacdo se sobrepuseram. Ao final da
batelada, como o indicador para o final da fermentacdo ocorre quando a concentragao de Cs

chegaa 1 gL', todas as trés simulagdes terminaram com a mesma concentragdo de Ce.

Figura 4.9 - Ce versus o tempo para 3 tempos de alimentacao
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Analisando os graficos e as informagdes obtidas conclui-se que realizando a
mudanga de redugdo do tempo de alimentagdo das dornas introduz mudangas na cinética da
reacdo e principalmente no comportamento de Cs ao longo do tempo. Entretanto o ganho de
tempo total de fermentagdo nao decresce igualmente, por exemplo, uma reducao de duas
horas no tempo de alimentagdo resultou em apenas uma hora de reducdo de tempo total.
Considerando os custos associados a realizar a alimentagdo em um tempo menor, bombas de
maior vazdo, adequacao da tubulacdo e possivel gasto com insumos (antiespumante), pode

nao ser financeiramente viavel realizar a alimentagdo em tempo reduzido.



5- CONCLUSOES E SUGESTOES

5.1 Conclusoes

Foram realizadas as simulagdes utilizando dados de uma usina sucroalcooleira ¢ a
sua validacdo comparando-as com os dados da literatura. Os resultados mostram boa
aderéncia entre os dados simulados € o comportamento geral das fermentagdes em escala
industrial. Foram realizadas simulagdes exploratorias considerando trés perfis de
alimentacdo, dados pelo tempo de alimentagdo a vazao constante de 5, 4 e 3h. A partir da
analise do comportamento cinético nas dornas, verificou-se que essa redugao no tempo de
alimentac¢do nao foi totalmente traduzido em uma redugdo no tempo total de fermentagao,
visto que uma reducdo de 2h na alimentacao resultou em uma redugdo de 1h no tempo total
da fermentacdo. Assim, ¢ necessdrio considerar os custos de projeto e execugdo de
fermentagdes com tempos de alimentacdo reduzidos para verificar a viabilidade economica
de tais modificagdes. Ademais, ndo foi considerado o impacto da reducao no tempo de
alimentagdo no controle de temperatura da dorna. Esse efeito pode demandar o aumento da
vazdo de 4gua de resfriamento, aumento na 4rea de troca, entre outros fatores que também

aumentariam o custo fixo e operacional da planta.

5.2 Sugestoes

A partir dos resultados obtidos pelo presente trabalho, sugere-se as seguintes analises para
trabalhos futuros:

e Avaliar o calor produzido nas dornas de fermentagdo, utilizando modelos de
balanco de energia e trocadores de calor.

e Simular a fermentag¢do utilizando modelos para outros subprodutos da
reacao de fermentagdo como CO?2, glicerol e dcidos organicos.

e Realizar uma andlise de viabilidade econdmica sobre uma possivel reducao
no tempo de alimentagao.
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