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RESUMO

O Brasil é o maior produtor mundial de etanol de cana-de-aglcar. No entanto, a fermentacao
alcodlica ainda enfrenta desafios significativos, como o efeito inibitério do etanol e a
dificuldade no controle da temperatura da dorna de fermentacéo. A fermentacao extrativa com
arraste de etanol por diéxido de carbono (CO2) tem se mostrado promissora, pois permite 0 uso
de mostos mais concentrados em agucar, resultando em maior concentracdo total de etanol. Esse
processo também possibilita a remocdo do calor gerado pelas leveduras. Neste contexto, a
presente tese de doutorado propds uma abordagem inovadora ao avaliar o controle da
temperatura da dorna por meio da manipulacdo da vazao volumétrica de alimentagdo de CO: a
fermentacdo alcodlica extrativa em batelada alimentada. Foi desenvolvido um modelo
matematico do processo e simula¢des foram realizadas para identificar valores ideais de vazdes
volumetricas de CO2 que mantivessem a temperatura do caldo de fermentagdo constante ao
longo do processo. As seguintes estratégias de controle foram investigadas: 1) Controle por
realimentacdo (feedback control) utilizando o controlador on/off em malha fechada,
manipulando a vazao volumétrica de CO: para manter a temperatura da fermentacdo em 34 °C;
2) Otimizacdo dos valores das vazBes volumétricas de CO: (uma vazdo por subintervalo),
dividindo o intervalo de stripping em diferentes subintervalos (1, 2, 4, 8, 16, e 32), em
fermentacdes simuladas nas temperaturas de 30, 32 e 34 °C; e 3) Otimizacdo das vazdes
volumétricas de CO: inspirada em controle preditivo baseado em modelo. Os resultados
experimentais confirmaram a eficicia das estratégias propostas. Na primeira estratégia, a
temperatura foi mantida proxima do valor desejado (34 °C), com uma vazao constante de CO-
de 12 L/min. Na segunda estratégia, utilizando oito valores 6timos de vaz@es volumétricas de
CO,, a temperatura apresentou um desvio de 0,5 °C em relagdo ao valor do set-point. Na terceira
estratégia, a temperatura foi mantida a 35 °C com um desvio menor que 1 °C, empregando 84
valores de vazdes volumétricas de CO». Essa ultima estratégia resultou no menor volume total
de CO2, com uma reducéo aproximada de 14,7% em comparacao com as demais. A abordagem
demonstrou que o uso de CO: ¢ eficaz na remocao do calor gerado ao longo do processo e no
controle de temperatura, superando uma das limitagdes da fermentacdo industrial,
especialmente em unidades localizadas em regides de clima quente. Além disso, essa
abordagem pode reduzir ou até mesmo eliminar a necessidade de agua para o resfriamento das

dornas de fermentacao.

Palavras-chave: Fermentacdo alcodlica, dioxido de carbono, controle de temperatura,

modelagem matematica, otimizacdo da vazdo de CO, fermentacdo extrativa.



Heat Removal and Temperature Control in Extractive Alcoholic Fermentation using CO2

ABSTRACT

Brazil is the world’s largest producer of sugarcane ethanol. However, alcoholic fermentation
still faces significant challenges, such as the inhibitory effect of ethanol and the difficulty in
temperature control. Extractive fermentation with carbon dioxide (CO-) stripping has shown
promise, as it allows for the use of more concentrated sugar musts, resulting in a higher total
ethanol concentration. This process also facilitates the removal of heat generated by the yeasts.
In this context, the present work proposes an innovative approach by investigating temperature
control through the manipulation of CO2 volumetric flow rates in extractive fed-batch
fermentations. A mathematical model of the process was developed, and simulations were
performed to identify ideal flow rate values that would maintain a constant broth fermentation
temperature throughout the process. The following control strategies were investigated: 1)
Feedback control using an on/off controller in closed loop, adjusting the CO. flow rate to
maintain fermentation temperature at 34 °C; 2) Optimization of CO- volumetric flow rates (one
flow rate per subinterval), by dividing the stripping interval into different subintervals (1, 2, 4,
8, 16, and 32), in simulated fermentations at temperatures of 30, 32, and 34 °C; and 3)
Optimization of CO volumetric flow rates inspired by model predictive control. Experimental
results confirmed the effectiveness of the proposed strategies. In the first strategy, the
temperature was maintained close to the desired value (34 °C) using a constant CO> flow rate
of 12 L/min. In the second strategy, the temperature deviation was 0.5 °C, using eight optimal
CO- flow rates. In the third strategy, the temperature was maintained at 35 °C with a deviation
of less than 1 °C, employing 84 CO: flow rates values. This final strategy resulted in the lowest
total CO2 amount, with a reduction of approximately 14.7% compared to the others. The
approach demonstrated that the use of CO: is effective in removing heat generated during the
process and in temperature control, overcoming one of the limitations of fermentation,
especially in units located in hot climates. Additionally, this approach may reduce or even

eliminate the need for water for cooling fermentation vats.

Keywords: Ethanol fermentation, carbon dioxide, temperature control, mathematical

modeling, CO- flow rate optimization, extractive fermentation.
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1.1. Introducéo

A producéo de biocombustiveis tem despertado um interesse significativo para atender
a crescente demanda por fontes de energia renovaveis em meio ao crescimento populacional,
esgotamento dos recursos fésseis e urgéncia na mitigacdo das mudangas climaticas. Devido a
sua viabilidade a longo prazo e beneficios ambientais, o hidrogénio e o etanol sdo considerados

como biocombustiveis promissores (SOCCOL et al., 2022).

Biomassas lignoceluldsicas podem desempenhar um papel crucial no suprimento das
necessidades energéticas globais sem comprometer a producao de alimentos. A cana-de-acUcar,
fonte de sacarose e biomassa lignoceluldsica, destaca-se como uma excelente cultura
bioenergética cultivada em muitos paises ao redor do mundo como Brasil, india, China,
Tailandia, Paquistdo, entre outros. Até o momento, o Brasil é o Unico pais que utiliza
plenamente o potencial da cana-de-actcar como recurso de biocombustivel (KHAN e KHAN,
2019). Isso se deve principalmente as diversas politicas publicas ja implementadas como o
Proélcool (Programa Nacional do Alcool) e, mais recentemente, ao Programa RenovaBio. Além
disso, os diversos avancos cientificos e tecnoldgicos no processo agroindustrial, com destaque
para a etapa de fermentagdo, foram determinantes para evolucdo da industria sucroalcooleira
no Brasil (LOPES et al., 2016).

Durante a etapa de fermentacdo alcoodlica, a levedura Saccharomyces cerevisiae
converte aclcares fermentesciveis em etanol, dioxido de carbono e subprodutos, como acido
acetico, glicerol e alcoois superiores, por meio de reagdes bioquimicas exotérmicas
(RODRIGUES et al., 2018). Para remover a energia liberada durante a fermentacéo, geralmente
sdo utilizados trocadores de calor a placas, empregando dgua a aproximadamente 28 °C como
fluido de resfriamento (ANDRIETTA, 1994). Em média, o volume de &gua necessario para
resfriar as dornas de fermentacao varia de 80 a 110 litros por litro de etanol (FERMENTEC,
2022). O sistema de refrigeracdo opera em circuito fechado. A agua captada de rios, lagos ou
pogos passa por tratamento quimico antes de ser bombeada para os trocadores de calor, onde
remove a energia liberada na forma de calor pelas leveduras durante a fermentacdo. A agua
quente da saida dos trocadores de calor é entdo direcionada para torres de resfriamento, onde
entra em contato com o ar, sendo o calor removido pela evaporacao de parte da dgua que deixa
a torre de resfriamento na forma de vapor (ANA, 2009).

O controle de temperatura do caldo de fermentacao é crucial, pois temperaturas elevadas
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intensificam os efeitos inibitérios dos aglcares e do etanol e demais compostos presentes no
caldo, prejudicando o crescimento celular e aumentando a suscetibilidade a contaminagdes
bacterianas. Além disso, a incrustacao dos trocadores de calor durante os ciclos de fermentacéo

leva a uma reducdo da eficiéncia de troca térmica.

A fermentacéo alcodlica extrativa com arraste por gas tem se mostrado promissora para
superar problemas da fermentacao convencional, como a limitacdo na concentracao de aglcares
redutores totais (< 200 g/L) no mosto alimentado a dorna, resultando em vinhos com teores
alcdolicos maximos de 12 ° GL, e a dificuldade de manutencdo da temperatura ideal da
fermentacdo. Nesse processo, 0s compostos inibitdrios sdo removidos pela passagem de um gas
inerte através do caldo de fermentacdo. O aproveitamento do CO; produzido durante a
fermentacdo poderia evitar custos adicionais ao processo. Em média, sdo gerados
aproximadamente 425 L de CO», nas condigdes de presséo e temperatura do processo, por litro
de etanol e, na grande maioria das usinas, esse gas é descartado na atmosfera (SONEGO et al.,
2014).

Diversos trabalhos experimentais e de modelagem abordaram a fermentacdo alcodlica
extrativa com arraste por dioxido de carbono (CO2) como uma alternativa para aumentar a
concentracdo de sacarose na corrente de alimentacdo entre 180 e 300 g/L, e obter maiores
concentracOes totais de etanol de até 136,9 g/L ou 17,2 °GL, devido a diminuicdo do efeito
inibitorio do etanol sobre a levedura S. cerevisiae empregada na fermentagdo (SONEGO et al.,
2016; RODRIGUES et al., 2018; SONEGO et al., 2018). Também foi reportado nesse processo
a diminuicdo da temperatura do caldo de fermentacdo (SILVA et al., 2015) e a reducdo do
consumo de agua de resfriamento (ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022; VELOSO
et al., 2023). A técnica destaca-se por sua capacidade de remocdo simultanea de etanol e calor
do caldo de fermentacdo (CAMPOS et al., 2022).

Contudo, apesar do potencial de resfriamento do caldo de fermentacdo na fermentacéo
extrativa, 0 uso do dioxido de carbono (CO2) na forma gasosa como meio para remover o calor
gerado e controlar a temperatura do caldo, sem o uso de agua de resfriamento, ndo foi

encontrado na literatura, sendo esse 0 objeto de investigacdo da presente tese de doutorado.
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1.2. Objetivos

O objetivo principal desta tese foi avaliar a remocéo de calor e propor estratégias para
o controle da temperatura em fermentacdes alcodlicas extrativas a partir da manipulacdo da
vazdo de dioxido de carbono (CO>). Para alcancar esse objetivo as seguintes etapas foram

realizadas:

1) Modelagem matematica da fermentacdo alcoolica extrativa em modo batelada
alimentada utilizando duas abordagens. Na primeira, os parametros cinéticos nao foram
considerados em funcdo da temperatura. Na segunda os parametros cinéticos foram
considerados como fungdo da temperatura, além do modelo incluir a viabilidade celular.

2) Controle de temperatura da fermentacédo alcoolica extrativa por meio do ajuste da vazao
de CO..

3) Otimizacédo das vazdes de CO na fermentacao alcodlica extrativa.

4) Otimizacdo da remocdo de calor e manutencdo da temperatura inspirada em controle
preditivo baseado em modelo aplicado em fermentacéo alcoodlica extrativa empregando
CO..

1.3. Estrutura da tese

A tese foi estruturada nos seguintes capitulos:
Capitulo 1. Introducéo e objetivos.
Capitulo 2. Reviséo bibliogréfica.

Capitulo 3. Controle de temperatura (on/off) da fermentacdo alcoodlica extrativa por meio da

vazdo de CO..

Capitulo 4. Nova estratégia para remocéo de calor e controle da temperatura em fermentacéo

alcoolica extrativa em batelada alimentada empregando CO..

Capitulo 5. Otimizacdo da remocdo de calor e manutencdo da temperatura inspirada em
controle preditivo baseado em modelo aplicado em fermentagdo alcodlica extrativa

empregando CO..

Capitulo 6. Consideracgdes finais e sugestdes para trabalhos futuros.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA
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2.1. Etanol no Brasil

Os relatos sobre os primeiros engenhos no Brasil séo datados a partir de 1532 com a
criacdo do Engenho S&o Jorge dos Erasmos, também conhecido como Engenho do Governador,
na Vila de Sdo Vicente (SP). Inicialmente, o objetivo era produzir agucar em escala industrial,
devido ao grande valor comercial do produto na Europa. Posteriormente, a producao de agucar
avancou para a regido nordeste. Além do acucar, também eram produzidas rapadura e
aguardente para o mercado interno (PRCEU — USP, 2022).

Entretanto, a modernizacdo e implantagéo de tecnologia em outros paises fizeram com
que a producdo de agucar no Brasil se tornasse pouco competitiva internacionalmente, quando
comparada a producdo de paises como Cuba e Java, por exemplo. Essa situacdo comecgou a
mudar a partir de 1875. Por meio do Decreto Legislativo n° 2.687, o governo imperial
estabeleceu a isencao de impostos sobre a importacdo de maquinas e garantia juros de 7% sobre
30 mil contos (moeda corrente do Brasil a época) no periodo de 20 anos, a fim de modernizar
a fabricacdo de acucar. Assim, foram criados e implementados 0s engenhos centrais, utilizando
equipamentos e processos mais modernos, especialmente em Pernambuco, Sao Paulo e Rio de
Janeiro. De maneira gradativa, os engenhos centrais foram se transformando em usinas
(RODRIGUES e ROSS, 2020).

Até 1930, o etanol era visto como um subproduto das usinas sucroalcooleiras, sendo
utilizado principalmente para uso doméstico em inddstrias quimicas e farmacéuticas. Em 1931,
o governo federal instituiu 0 Decreto n® 19.717, que tornava obrigatdria a incorporacdo de 5%
de etanol (anidro) a gasolina. Em 1933, foi criado o Instituto de Acucar e Alcool (IAA), que
regulamentava os precos e a producédo de acUcar e etanol, de forma a incentivar a produgéo de
etanol anidro. Durante a Segunda Guerra Mundial (1939-1945), o etanol substituiu mais de 40%
da gasolina na regido Nordeste (LOPES et al., 2011), sendo adicionada a gasolina. Embora o
teor de alcool na gasolina tenha sido limitado a 5% na maioria das vezes, essa proporcao variou
ao longo das décadas, especialmente até a década de 1970, dependendo da disponibilidade de
alcool. Durante a Segunda Guerra, devido a escassez de gasolina importada, ha relatos de que
0 teor de alcool utilizado chegou a ultrapassar 50% (CORTEZ, 2016). Entretanto, apds o fim
da guerra os precos do petréleo se normalizaram, o que fez com que a gasolina voltasse a ser
mais utilizada e o etanol perdesse mercado (LOPES et al., 2011) Em 1973, o primeiro choque
do petréleo elevou o preco do barril de US$ 1,90 para US$ 11,20. Esse aumento teve influéncia

significativa sobre a economia brasileira, pois cerca de 80% do petr6leo consumido era


http://www.engenho.prceu.usp.br/o-que-foi-este-lugar/
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importado. Em 1975, por meio do Decreto n? 76.593, o governo brasileiro criou o Programa
Nacional do Alcool (Proalcool). O programa foi responséavel pelo aumento da producio de
etanol, com o inicio da producdo de etanol hidratado, a modernizacdo e a ampliacdo das
destilarias existentes e a implantacdo de destilarias autbnomas. Assim, o Brasil se consolidou
mundialmente na producéo e no uso de etanol combustivel a partir da cana. Além disso, estudos
realizados no final dos anos 1970 e inicio dos anos 1980 viabilizaram o surgimento dos

primeiros carros movidos a etanol (CORTEZ, 2016).

Nas décadas de 80 e 90, o acucar e a eletricidade produzida a partir da queima do bagaco
de cana tornaram-se produtos mais atrativos do que o etanol, em virtude de varios fatores como
a queda do preco do petréleo, aumento do preco da energia elétrica e das exportagdes de aglcar
e a desregulamentacdo do setor sucroalcooleiro (O’HARA, 2016). Em 2003, foram langados os
veiculos com motores flex-fuel, que operam com etanol hidratado puro ou misturas de etanol e
gasolina, oferecendo flexibilidade na escolha do combustivel. Equipados com sensores
eletronicos que ajustam a combustdo, esses motores utilizam eficientemente diferentes
proporgdes de combustivel e substituem aditivos tdxicos na gasolina, como chumbo tetraetila e
benzeno, promovendo uma alternativa mais segura (LOPES et al., 2016). A tecnologia flex-fuel
ndo apenas impulsionou a producdo de etanol, mas também ampliou 0 mercado interno desse
biocombustivel no Brasil, elevando a producédo de cana-de-agUcar e etanol e contribuindo para
as altas taxas de crescimento do setor sucroalcooleiro na primeira década do século XXI, até
pelo menos 2008 (CORTEZ, 2016).

Ap0s esse periodo, a crescente preocupagao com 0s impactos ambientais, tema abordado
em diversos acordos internacionais como a COP21 e a COP26, tem incentivado ainda mais o
uso dos biocombustiveis. Desde 2016, com a criagdo do programa RenovaBio (Lei n°
13.576/2017), o Brasil tem estimulado a producédo dos biocombustiveis, 0 aumento da eficiéncia
energética dos processos com a proposta de reduzir a emissdo de gases de efeito estufa em 43%
até 2030 (GRASSI e PEREIRA, 2019; MME, 2016).

Outro ativo incorporado a partir do programa RenovaBio para cumprir as metas
ambientais foi a criacdo de um ativo ambiental denominado de Crédito de Descarbonizagédo
(CBI0O). Um CBIO equivale a uma tonelada de CO- equivalente que deixa de ser emitida na
atmosfera. Em 2020, o valor médio dos CBIOS foi de R$ 43,43. Em 2023, houve um aumento
significativo desse ativo chegando ao valor de R$ 113,57 (UNICA, 2024).

Considerando essas perspectivas ambientais e econdmicas, a tendéncia é que a producao
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de etanol cresga nos proximos anos. Espera-se que a producdo de etanol atinja 47 bilhdes de
litros em 2032, um aumento de mais de 50% em relagdo a safra de 2022/2023, que foi de 31
bilhdes de litros (EPE, 2022; CONAB, 2024).

A Figura 2.1 mostra os dados da producéo de etanol no periodo de 1982 a 2022 segundo
dados da Agéncia Nacional do Petrdleo, Gas Natural e Biocombustiveis do Brasil (ANP),
Companhia Nacional de Abastecimento (CONAB) e a projecdo até 2032 de acordo com as
estimativas da Empresa de Pesquisa Energética (EPE).

Figura 2.1 — Volume de etanol produzido durante o periodo de 1982 a 2024 e a perspectiva
para 0s proximos anos até 2032.
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Fonte: Acervo pessoal da autora a partir de dados obtidos na literatura.

2.2. Processo Industrial

O Brasil é o segundo maior produtor mundial de etanol (RFA, 2024). Na safra de
2023/2024 foram produzidos 35,6 bilhdes de litros de etanol (CONAB, 2024). O etanol pode
ser obtido por meio de diferentes matérias-primas como a cana-de-agucar e o milho, recebendo
a denominacao de etanol de primeira geracao, ou a partir de biomassas lignocelul6sicas como

0 bagaco e palha da cana, recebendo a denominacéo de etanol de segunda geracéo.
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Nas usinas sucroalcooleiras, toda energia (térmica e elétrica) consumida no processo é
obtida a partir da queima do bagaco da cana. Em alguns casos, 0 excedente de energia é
comercializado e se torna uma importante fonte de receita para o processo (BASSO e BASSO,
2018; COSTA, POTRICH e CRUZ, 2015).

No Brasil, a principal matéria-prima utilizada para producéo do etanol é a cana-de-
acUcar. A cana passa por etapas de limpeza e extracdo para obtencdo do caldo de cana, solugédo
contendo como principal acUcar a sacarose. Nas destilarias autbnomas, o caldo passa por
tratamentos fisicos e quimicos e segue para a etapa de fermentacdo. Nas destilarias anexas,
parte do caldo, denominado caldo “de primeira”, é destinado para as etapas de evaporagédo e
cristalizacdo, respectivamente, obtendo ao final o aclcar e 0 melaco (mel esgotado). O melaco,
um subproduto do processo, tem a sua concentracao ajustada pela diluicdo com o “caldo de

segunda” e/ou agua e segue para etapa de fermentacdo (LOPES et al., 2011).

A producao de etanol em uma destilaria autbnoma brasileira pode ser dividida em quatro
principais etapas: extracdo, tratamento, fermentacdo e cogeracao de vapor e energia (PEREIRA

et al., 2018), conforme ilustra a Figura 2.2.

Figura 2.2 — Diagrama de blocos do processo de producgéo de etanol em uma destilaria
autébnoma de etanol 1G.
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Fonte: Adaptado de PEREIRA, BADINO e CRUZ (2018).

A fermentacdo pode ser conduzida em diferentes modos de operagdo: batelada

alimentada ou continua. Cerca de 75% das destilarias operam em modo de batelada alimentada
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com reciclo de células, também conhecido como processo Melle-Boinot. Nesse processo,
inicialmente uma suspensdo de leveduras denominada como “pé de cuba” é adicionada a dorna
de fermentacdo preenchendo cerca de 10 a 30% do seu volume util. Em seguida, de maneira
gradual, 0 mosto contendo entre 150 a 257 g/L de agUcares redutores totais (ART) é alimentado
durante um periodo de 4 a 6 h até preencher o volume de trabalho da dorna. A fermentacéo
prossegue em modo batelada até o total consumo dos aglcares fermentesciveis, finalizando o
processo entre 10 e 12 h (BASSO, BASSO, ROCHA, 2011; LOPES et al., 2016).

Durante a fermentacao, os acUcares redutores totais (ARTS), no caso glicose e frutose
presentes no mosto, sdo transformados em etanol e dioxido de carbono, liberando uma grande
quantidade de energia (SHULER e KARGI, 2002). Para remover esse calor, as dornas de
fermentacdo séo equipadas com sistemas de resfriamento compostos por trocadores de calor a
placas ou por serpentinas, utilizando agua a aproximadamente 28 °C (ANA, 2009;
ANDRIETTA, 1994). A 4gua quente que deixa o sistema de troca térmica é direcionada para
torres de resfriamento, onde € resfriada pela evaporacdo de parte de sua massa, que é removida
como vapor que satura uma corrente de ar que escoa em contracorrente. A eficiéncia desse
processo depende do contato direto entre a agua quente e o ar, alcancando eficiéncia superior a
70% em torres limpas, mas podendo ser significativamente reduzida em torres sujas. O uso de
agua de resfriamento em temperaturas maiores que 28 °C pode afetar a temperatura ideal da
fermentacdo, impactando na produtividade da producgdo de etanol (MOREIRA, 2021). O
consumo de agua para o resfriamento das dornas € de aproximadamente 80 a 110 litros por litro
de etanol produzido (FERMENTEC, 2022). Esse resfriamento é crucial para manter a
temperatura das dornas na faixa entre 30 e 35 °C, garantindo a eficiéncia do processo (SANTOS
etal., 2015).

A Figura 2.3 ilustra uma representacdo esquematica da fermentacdo alcoodlica
empregando recirculacdo de células (processo Melle Boinot) para uma dorna.

Ao término da fermentacdo, o creme de leveduras é separado do vinho delevedurado,
que contém o etanol com concentragédo entre 7 e 12 °GL (% v/v) (LOPES et al., 2016). O creme
de leveduras passa por tratamento com acido sulfurico e antibioticos (se necessario) para
controlar os niveis de contaminagéo por bactérias e retorna para mais um ciclo de fermentacéo.
O vinho delevedurado segue para a etapa de destilacdo elevando a concentracao de etanol entre
95,1 e 96,0 ° GL para obtencéo do etanol hidratado (DIAS et al., 2015).

Para a producdo do etanol anidro é necessario elevar a concentracdo do etanol na
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mistura, removendo praticamente toda a agua da mistura azeotropica (minimo de 99,3 °GL). A
desidratacdo pode ser realizada usando ciclohexano, monoetilenoglicol ou ainda empregando
peneiras moleculares (WHEALS et al., 1999). Ao final da destilacéo, alem de etanol hidratado

e anidro, obtém-se como principal subproduto a vinhaga.

A vinhagca é utilizada na fertirrigacdo do solo. Por ser rica em matéria organica, melhora
a qualidade do solo, reduz o uso de agua na irrigacdo e diminui a demanda por fertilizantes
sintéticos (ANA, 2009). Em média, sdo gerados de 10 a 15 litros de vinhaga para cada litro de
etanol produzido (FILOSO et al., 2015). A quantidade de vinhaca gerada é influenciada pelo
teor alcodlico do vinho delevedurado. O aumento do teor alcodlico leva a redugdo do consumo
de vapor na destilagdo e do volume de vinhaga gerado no processo (LOPES et al., 2016; RUIZ,
2015).

Figura 2.3 — Representacdo esquematica da fermentacdo alcoolica com recirculacao de
células (processo Melle-Boinot).
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

2.3. Fermentacdo extrativa com arraste de etanol por gas (stripping)
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A fermentacdo extrativa com arraste de etanol por gas (stripping) tem se mostrado
promissora para superar os desafios da fermentacdo alcodlica convencional, como a limitacdo
na concentragdo maxima de substrato empregada (~ 180 g/L) e na manutencao da temperatura
ideal do processo (30 a 35 °C). Nesse processo, 0 etanol, que atual como inibidor do processo
em concentracGes acima de 40 g/L, é removido da fase liquida pela passagem de um gas pelo
meio de fermentagdo. Diferentes gases, como N2, CO e ar, foram avaliados na aplicacdo desta
técnica de remocdo (LIAO et al., 2014; TAYLOR et al., 2010). No entanto, 0 CO2 é uma op¢éo
interessante para evitar custos adicionais, ja que na fermentagdo, para cada litro de etanol
produzido, sdo gerados cerca de 425 litros de CO,. Na maioria das usinas, o0 CO; gerado na

fermentacdo é descartado para a atmosfera (SONEGO et al., 2014).

Alguns estudos tém mostrado que o uso de CO. como gas de arraste na fermentacéo
extrativa pode reduzir os efeitos inibitorios do etanol, resultando em vinhos com teores
alcodlicos mais elevados, atingindo até 17 °GL. Isso foi alcancado utilizando uma vazéo
especifica de CO> de 2,5 vvm (volume de gas por volume de caldo por minuto) e mostos mais
concentrados, com até 400 g/L de ART, o que aumentou a concentracao total de etanol em cerca
de 70% em comparacdo com a fermentacdo convencional sem remocéo de etanol (SONEGO et
al., 2016; RODRIGUES et al., 2018; SONEGO et al., 2018; VELOSO et al., 2023).

Outros estudos tém demonstrado o potencial de resfriamento da dorna de fermentacéo
e a reducdo do consumo de agua de resfriamento ao comparar a fermentacdo convencional com
a extrativa (SILVA et al., 2015; ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022; VELOSO et
al., 2023). Silva et al. (2015) realizaram experimentos em escalas de bancada (10 L) e piloto
(95 L) para solugdes hidroalcoolicas com 10 °GL (% v/v) de etanol, utilizando vazbes
especificas de CO. de 0,5 vvm. Como resultado, os autores obtiveram uma redugdo da

temperatura do vinho fermentado em torno de 9% (de 33 para 30 °C).

Almeida et al. (2021) realizaram fermentacGes extrativas em batelada (10 L) e em
batelada alimentada (100 L) a 34 ° C (vazbes de CO de 1,0 vvm) e observaram a diminuicdo
do consumo da &gua de resfriamento em até 63%. Veloso et al. (2023) avaliaram fermentacGes
extrativas empregando mostos com concentracao de acUcares redutores totais (Cg,,) de 300 g/L
para diferentes temperaturas, a fim de se obter valores 6timos de vazdo de COz (L/h) e definir
o0 tempo de inicio e fim do arraste gasoso. As simulagdes indicaram que iniciar o arraste gasoso
no inicio da fermentagao (tswrt = 0 h) e interrompé-lo (tstop) €m 7,5 h em fermentagdes extrativas

a 34 °C e em 8,5 h em fermentagdes extrativas a 28 °C reduziria o volume de agua necessario
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para a manter a temperatura constante. Com base nesses dados, validages experimentais para
Csyy = 300 g/L a 34 °C e 28 °C, com vazdes de CO2 de 540 e 900 L/h, respectivamente,
levaram a redugdes do volume de agua de resfriamento utilizada para manter a temperatura

constante durante a fermentacao de 67,0% (34 °C) e 66,4% (28 °C), respectivamente.

Campos et al. (2022) avaliaram a fermentacéo extrativa para determinar a menor vazao
de CO; necessaria para minimizar a inibi¢do por etanol, manter a temperatura de fermentacao
a 34 °C e, simultaneamente, reduzir o consumo de agua de resfriamento. Foram realizadas
fermentagdes alcodlicas convencional e extrativa em batelada alimentada utilizando uma vazéo
especifica de 2,5 vvm, definida a partir dos estudos de arraste por de etanol por stripping com
CO: realizados por Rodrigues et al. (2018), Sonego et al. (2016) e Sonego et al. (2018). No
experimento de fermentacéo convencional, sem sistema de resfriamento, a temperatura do caldo
aumentou até 39 °C. Em contraste, a fermentacao extrativa mostrou que o CO> ndo s6 removeu
o calor gerado, mas também reduziu a temperatura do caldo de fermentacdo até 28 °C. Para
manter a temperatura a 34 °C seria necessario empregar uma menor vazao de CO,. Modelos
matematicos para fermentagcbes convencional e extrativa foram desenvolvidos e as
contribui¢Ges dos termos do balango de energia foram avaliadas por meio de simulagdo para

diferentes concentracgdes de substrato no mosto a 34 °C.

Nas fermentacOes extrativas, o termo correspondente a taxa de remocéo de calor devido
a vaporizacao de etanol e agua pelo arraste por CO; (Q',,ap) foi 0 que mais contribuiu para o
resfriamento do caldo de fermentacdo. Dessa forma, foi possivel reduzir o volume de &gua de

resfriamento em até 62% utilizando uma vazéo de CO de 0,7 vvm para Cg,, de 285,7 g/L.

Os estudos apresentados contribuiram significativamente para o tema da fermentacédo
alcodlica extrativa por arraste com CO,. No entanto, até 0 momento, nenhuma informacéo foi
encontrada na literatura sobre o uso do CO2 gasoso para controlar a temperatura do caldo de

fermentagdo sem o uso de &gua de resfriamento.
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2.4. Fatores que afetam a fermentacao alcoolica

O desempenho da fermentacdo alcoolica é influenciado por diversos fatores como a
concentracdo de substrato, de etanol, de celulas, de nutrientes, a temperatura, o pH, entre outros
que serdo discutidos a seguir.

2.4.1. Concentracgao de substrato

A concentracdo de substrato pode exercer um efeito inibitério sobre as leveduras. Em
concentragcOes acima de 150 g/L, observa-se inibicdo pelo substrato (THATIPAMALA et al.,
1992). Dessa forma, em processos operados em batelada alimentada o controle da vazao de
alimentacdo do mosto a dorna possibilita manter a eficiéncia e a produtividade da fermentacéo
nos niveis desejados. Altas concentracdes de substrato podem levar a fermentacdes incompletas
e a formacdo de subprodutos indesejados como o glicerol, diminuindo a eficiéncia da
fermentagdo. Geralmente, a concentracdo de aglcares do caldo de cana alimentado as dornas
de fermentacdo encontra-se entre 180 a 200 g/L (SANTOS et al., 2015).

2.4.2. Concentracao de etanol

Na presenca do etanol, a permeabilidade da membrana citoplasmatica das celulas a
alguns ions como H* é significativamente afetada, comprometendo a composi¢do da membrana.
Além disso, 0 aumento da concentracdo de etanol no meio reduz o crescimento celular. Em
alguns casos leva a inativacdo enzimatica e a diminuicdo da viabilidade celular (BASSO,
BASSO, ROCHA, 2011). A inibicdo pelo etanol torna-se mais proeminente a partir da
concentracdo de 40 g/L e, ao atingir a concentracdo de 95 g/L, a depender da levedura
empregada no processo, o crescimento celular pode cessar (MAIORELLA et al., 1983).

Ao final da etapa de fermentacdo, obtém-se um vinho com teor alcéolico entre 8-12%
(v/v). Contudo, a obtencao de vinhos com maior teor alcoolico é desejavel, pois 0 aumento da
concentracédo de etanol ocasiona a diminui¢do da geracdo de vinhaca e a reducdo do consumo
de &gua e vapor na etapa de destilacdo (LOPES et al., 2016). Como alternativas para contornar
a limitacdo da concentracdo de etanol na etapa de fermentacdo, pode-se citar a utilizacdo de

leveduras mais resistentes ao etanol e a técnica de fermentacdo extrativa por arraste gasoso.
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2.4.3. Concentracdo de células

O aumento da concentracao celular favorece a diminui¢do do tempo de fermentacao e,
consequentemente, leva a um aumento da produtividade em etanol. Contudo, uma quantidade
muito elevada de leveduras pode diminuir a viabilidade celular devido & maior competicdo
pelos nutrientes do meio (LIMA et al., 2001).

2.4.4. Temperatura

A faixa 6tima de temperatura que favorece o crescimento de leveduras se encontra entre
26 e 35 °C. Porém, em unidades industriais localizadas em regides de clima mais quente, a
temperatura da fermentacdo pode atingir valores de até 40 °C durante 0s meses mais quentes.
A elevacdo da temperatura promove 0 aumento da velocidade da fermentacdo. Porém, o meio
fica mais suscetivel a contaminacGes bacterianas e ao efeito inibitorio do etanol, podendo

comprometer o desempenho do processo (SANTOS et al., 2015).

2.45. pH

A faixa 6tima de pH para a levedura Saccharomyces cerevisiae situa-se entre 4,0 e 4,5.
Contudo, durante a etapa de tratamento com &cido sulfurico, o pH atinge valores mais baixos,
proximos a 2,0. O controle de pH durante fermentac&o é essencial para favorecer o crescimento
das leveduras, aumentar a produgdo de etanol, minimizar a geragéo de subprodutos como o
glicerol e controlar a contaminagdo por bactérias (DRAPCHO; NHUAN e WALKER, 2008).

2.4.6. Nutrientes

Nutrientes como fontes de carbono (glicose ou frutose), nitrogénio (ureia), fosforo,
potéssio, magnésio, calcio, potassio, magnesio, ferro, principalmente, devem estar presentes no
meio de cultivo em quantidades adequadas para favorecer as reagfes bioquimicas no interior
das células, além de aumentar a eficiéncia e a produtividade durante a fermentacdo (DARE,
2008).
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2.4.7. Antibioticos e antissépticos

A utilizacdo de antibidticos como penicilina, estreptomicina e tetraciclina, e
antissépticos como perdxido de hidrogénio e metabissulfito de potassio, muitas vezes é
necessaria para eliminar microrganismos indesejaveis e tornar o meio favoravel ao crescimento
das leveduras. O nivel de contaminacio bacteriana ndo deve ultrapassar 10° células/mL de

mosto para ndo comprometer o desempenho da fermentacdo (LALUCE et al., 2016).

2.5. Bioquimica da fermentac&o alcodlica

O microrganismo utilizado industrialmente para a producdo de etanol é a levedura
Saccharomyces cerevisiae, um organismo aerobico facultativo. Em condi¢bes anaerdbias, a
levedura converte as fontes de carbono (substrato) principalmente em etanol e CO2 (KHAN e
KHAN, 2019). Durante a fermentacdo, os agUcares fermentesciveis presentes no caldo séo
transformados em etanol, CO- e, em menor quantidade, em subprodutos como glicerol e acidos
organicos, por meio de doze reacBGes biogquimicas, cada uma catalisada por uma enzima
especifica (RODRIGUES et al., 2018; LIMA et al., 2001).

Simplificadamente, este processo pode ser descrito por duas reacOes exotérmicas
principais: a hidrolise da sacarose em frutose e glicose (hexoses) e a conversao das hexoses em
etanol, CO, e ATP. A converséo global da sacarose em etanol e CO> libera energia na ordem

de 54 kcal por mol de sacarose (ANA, 2009), conforme apresentado na Quadro 2.1.

Quadro 2.1 — Principais reacdes da fermentacao alcodlica.

ETAPAS REACAO
Hidrolise sacarose Ci2H,2,041 + H,0 - 2 CgH.,04 + 7 kcal (2.5.1)
Conversdo hexoses CeH{206 = 2C,H50H +2 CO, + 23,5 kcal (2.5.2)
Conversao global da sacarose ~ C12H3;0411 = 4 C;H50H + 4 C0, + 54 kcal (2.5.3)

O célculo do rendimento da fermentacdo alcodlica é baseado na massa de etanol
produzida em relacdo a massa de agucar consumido. Considerando a reacdo de conversao de
hexoses (glicose ou frutose) com massa molar de 180 g/mol. Sendo as massas molares do etanol
(46 g/mol) e a do dioxido de carbono (44 g/mol) e sabendo-se que a estequiometria indica que

1 mol de hexose se converte em 2 mols de etanol e 2 mols de CO», os coeficientes de rendimento
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tedricos da fermentagdo alcoolica s&o de 0,511 Qetanol/garT € 0,489 gco2/garT, respectivamente.
No entanto, esses valores ndo sdo alcancados na pratica, devido a varios fatores como
manutencdo das funcbes vitais das células (regulacdo osmotica, mobilidade, reposicdo de
componentes celulares e transferéncia de nutrientes e produtos através da membrana celular),
competicdo pelo substrato para a formacdo de outros produtos (glicerol, acidos orgénicos e
biomassa), contaminacéo bacteriana e questfes operacionais (BADINO e CRUZ, 2012; LOPES
et al., 2011; CECCATO-ANTONINI, 2022). Na préatica, a eficiéncia da fermentacdo é
calculada pela raz&o entre os coeficientes de rendimento real e tedrico (SOCCOL et al., 2022).
O célculo do coeficiente de rendimento real pode ser realizado por diferentes metodologias.
Pereira et al. (2018b) propuseram uma nova metodologia para calcular a eficiéncia da
fermentacdo, validada em 18 fermentacdes em batelada alimentada em uma unidade industrial
brasileira. Esta metodologia considera apenas o etanol extracelular, desconsiderando o volume
de etanol presente nas células, que atualmente ndo € recuperado nas destilarias brasileiras.
Como resultado, a nova metodologia reportou uma eficiéncia de 85% na producéo de etanol,

em média.

2.6. Calor gerado na fermentacéo alcodlica

As células (Saccharomyces cerevisiae) consomem fontes de carbono presentes no caldo
de fermentacdo como substrato e geram energia na forma de adenosina trifosfato (ATP). O ATP
é utilizado para as funcGes catabolicas (manutencéo e crescimento celular) e anabdlicas (sintese
de etanol, CO., células e outros produtos). Durante as duas etapas do metabolismo celular,
catabolismo e anabolismo, ocorre a geracgdo de calor. A quantidade de calor produzido depende
da reacdo metabdlica envolvida (LUONG; YERUSHALMI; VOLESKY, 1983).

O calor gerado devido ao crescimento celular pode ser calculado a partir da combustdo

do substrato e das células, conforme a Equacdo (2.6.1).

AH, 1 (2.6.1)
= AH.+ —
Yx/s R

onde AH, € a entalpia de combustdao do substrato (kJ/g substrato), Yy,s € 0 coeficiente de

rendimento de substrato a células (gx/gs), AH,. é a entalpia de combustao das células (kJ/gx) e
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1/Yy é o calor metabolico por grama produzido de célula (kJ/gx).

Na fermentacdo alcodlica, o calor gerado devido ao crescimento celular é descrito pela
Equacdo 2.6.2 (SHULER e KARGI, 2002):

nCy-V (2.6.2)
Yy

QG =
onde Q; ¢é a taxa de geracdo de calor da fermentacdo (kJ/h), u é a velocidade especifica de

crescimento celular (1/h), Cx € a concentracdo celular (g/L) e V é o volume do caldo de

fermentacédo (L).

Como consequéncia da geracdo de calor, a temperatura do caldo de fermentacéo
aumenta. Para manter a temperatura na faixa ideal entre 30 a 35 °C, € necessario utilizar um

sistema de resfriamento eficiente.

2.7. Cinética da fermentacao alcodlica

No estudo da cinética de processos fermentativos, sdo utilizadas equacGes matematicas
para descrever o crescimento celular, o consumo de substrato e a formacao de produtos com

base na estequiometria e nas velocidades de reagéo.

Em um meio nutriente adequado, as células consomem os nutrientes (fontes de carbono
e nitrogénio) e os convertem em compostos biolégicos, utilizando parte para a produgédo de
energia, parte para o crescimento celular e parte para a formacéo de produtos (BADINO e
CRUZ, 2012). Isso resulta no aumento da concentracéo celular ao longo do tempo, descrito pela
Equacdo (2.7.1):

25+X—>ZP+11X (2.7.1)

onde ), S sdo os substratos, X sdo as células, ), P sdo os produtos e n representa o coeficiente

estequiomeétrico.

O crescimento celular, que ocorre tanto pela multiplicacdo quanto pelo aumento do
tamanho das células, &€ uma resposta ao ambiente fisico-quimico e um exemplo de reacdo auto

catalitica, onde a velocidade crescimento celular (ry) € diretamente proporcional a
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concentracdo celular (SHULER e KARGI, 2002). A velocidade de crescimento celular é

expressa pela Equacéo (2.7.2).

rx = p - Cx (2.7.2)

onde ry € a velocidade de crescimento celular (gx/(L-h))., u é a velocidade especifica de

crescimento celular (1/h) e Cyx é a concentracéo celular (g/L).

Além disso, as velocidades de consumo de substrato e de formacéo de produtos, como
o0 etanol, sdo geralmente definidas em funcdo da concentracdo celular e dos coeficientes de
rendimento. Os coeficientes de rendimento sdo parametros estequiométricos que relacionam as
quantidades de celulas geradas (Yx,s) € de etanol produzido (Yg,s) em relagdo a quantidade de
substrato consumido, considerando que o substrato é o reagente limitante. As velocidades de
consumo de substrato (r5) e de formagéo de produto (1) séo descritas pelas Equacdes (2.7.3)
e (2.7.4), respectivamente.

1 2.7.3

T'S = Y_ . ‘u . CX ( )
X/S

Yo /s 2.7.4

p = Y_/ u - Cx ( )
X/S

onde rs é a velocidade de consumo do substrato (gs/(L h)), r» € a velocidade de formacéo de
produto (ge/(L h)), Yy s € o coeficiente de rendimento de substrato a células (gx/gs) € Yp/s € 0

coeficiente de rendimento de substrato a produto (ge/gs).

Os modelos cinéticos de crescimento sdo equacBes matematicas que descrevem a
velocidade especifica de crescimento celular (¢) normalmente em funcdo da concentracao de
um substrato limitante (Cs). O parametro cinético velocidade especifica maxima de crescimento
celular (i,,4,) depende do tipo de célula e da temperatura do cultivo. Assim, ry depende de Cy,
de Cs e da temperatura de cultivo (BADINO e CRUZ, 2012).

De acordo com Bailey e Ollis (1986), os modelos cinéticos de crescimento celular

podem ser classificados conforme apresentado no Quadro 2.2.



29

Quadro 2.2 — Classificacdo dos modelos cinéticos de crescimento celular.

Classificacéo

Descricéo

N&o estruturados e ndo segregados

As células sdo representadas por uma composicao
média e homogénea.

E 0 modelo mais simples.

Estruturados e ndo segregados

As células sdo homogéneas e divididas em varios
componentes celulares.

N&o estruturados e segregados

As células tém uma composicdo constante.

O meio é heterogéneo, contendo diferentes tipos de
células.

Estruturados e segregados

As células séo divididas em varios componentes.
A composigdo celular pode variar conforme o ambiente.

O meio é heterogéneo e composto por uma populagédo
distinta.

E 0 modelo mais detalhado e complexo.

Os modelos cinéticos mais comuns na literatura sdo 0s ndo segregados e nao

estruturados, devido a sua simplicidade para uso em simulagdes e facilidade na obtencéo de

parametros cinéticos. Esses modelos geralmente se baseiam na determinacdo da velocidade

especifica de crescimento (i) (ANDRIETTA, 1994). Eles podem ser divididos em modelos sem
inibicdo (MONOD, 1942) ou modelos que consideram inibigdo por substrato (ANDREWS,
1968), produto (LEVENSPIEL, 1980) ou células (LEE et al., 1983), individualmente ou em

conjunto, de acordo com as Equacdes (2.7.5) a (2.7.10) no Quadro 2.3.
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Quadro 2.3 — Classificacdo dos modelos cinéticos de crescimento celular.

Autor(es) Modelo Equagio
- max
(1942) Ks + Cs
Andrews c (2.7.6)
(1968) H = Umax * > C.2
Ks+ Cs + 72—
S S KIS
Levenspiel = ( Cs ) .<1 ~ &>" (2.7.7)
(1980) M \Ks + Cs C;
Leeetal., _ . ( Cs ) (s Cx m (2.7.8)
1983 H= Hmax "\ ¢ C;
Andrews (1968) c N (2.7.9)
/ Levenspiel | ¢ = tmax - S| (1-2
K + Cs + S5 Cr
(1980) stlet g
Andrews n m | (2.7.10)
C C C
(1968)/ H = Hmax " J s || 1— —I: |1-— —)i
- K+ Cs + S5 Cr Cx
Levenspiel sTls T g
(1980) /
Lee et al., 1983

onde K é a constante de saturacdo (g/L), K;s € constante de inibi¢do pelo substrato (g/L), Cp é
o valor de concentragdo de produto em que o crescimento cessa (g/L), n € um parametro
adimensional, Cx € o valor de concentracdo de células em que o crescimento cessa (g/L) e m é

um parametro adimensional.

2.8. Modelos matematicos aplicados a fermentacao alcodlica extrativa

A escolha de um modelo matematico pode variar de acordo com as suposi¢des feitas e
as dependéncias de principios tedricos e/ou dados experimentais. Em geral, é possivel
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classificar os modelos em trés categorias: caixa branca, caixa preta e caixa cinza, conforme
apresentado no Quadro 2.4 (NELLES, 2020).

29 <¢

Quadro 2.4 — Classificagao dos modelos matematicos “caixa branca”, “caixa preta” e “caixa

cinza”.

Tipo de modelo | Descrigéo

Baseados em principios fundamentais (fisica, quimica, termodinamica,
etc.).

Caixa branca Pardmetros e equacdes obtidos por meio de equacdes de conservacéo e
equacOes constitutivas.

Pouco dependentes de dados experimentais.

Modelos empiricos, com equacbes e parametros obtidos por dados
experimentais.

Caixa preta -
Representam processos complexos e especificos.
Utilizam ferramentas como redes neurais ou logicas fuzzy.
Modelos hibridos de caixa branca e caixa preta.
Fundamentos teoricos (balancos de massa e energia, por exemplo) para
formular equacdes.
Caixa cinza

Dados experimentais para obter parametros.

Maioria dos modelos reais, se enquadra nesta categoria, variando de
acordo com a influéncia tedrica e/ou experimental.

A modelagem matematica de processos fermentativos emprega equagcfes matematicas
para representar os balancos de massa e as transformagGes bioquimicas no biorreator,
permitindo prever os comportamentos dindmico e estaciondrio do processo, determinar
condigdes operacionais economicamente 6timas e auxiliar no projeto e ajuste de algoritmos de
controle. Para a formulagdo do modelo matematico, é indispensavel definir critérios como o
volume de controle, se a geracdo de produto é associada ou ndao ao crescimento celular, o tipo
de processo (batelada, batelada alimentada, continuo, com ou sem reciclo de células) e a

influéncia de variaveis fisico-quimicas, como temperatura, concentracao de substrato e produto.
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Além disso, comparada aos processos quimicos, a modelagem de processos fermentativos pode
enfrentar dificuldades adicionais, como a complexidade do meio de cultivo, a falta de sensores
para aquisicdo de dados on-line (tempo real), e problemas de esterilidade e seguranca
(BONOMI e SCHMIDELL, 2001).

A fermentacdo alcodlica extrativa em batelada alimentada com arraste por CO2 pode ser
descrita matematicamente por meio de equac@es de balanco de massa (abrangendo a massa
total, de celulas, de substrato e de etanol), balanco de energia e equacdes constitutivas que
dependem de varidveis do modelo. Essas variaveis incluem a cinética de crescimento celular,
as cineéticas de remocdo de etanol e 4gua pela corrente de arraste de CO> e as equages de troca

térmica. Os parametros cinéticos sdo calculados pelo ajuste do modelo aos dados experimentais.

As Figuras 2.4 e 2.5 apresentam representacdes esquematicas de um biorreator (volume
de controle) empregado na fermentacéo alcodlica extrativa para a formulacdo dos Balangos de
Massa e Energia.

A Figura 2.4 ilustra as correntes de entrada e saida do biorreator. Em comparagdo com
a fermentacdo convencional, ha a inclusdo de duas correntes adicionais (correntes 2 e 3). A
corrente 2 corresponde a entrada de dioxido de carbono (CO32), enquanto a corrente 3 representa
a saida de uma mistura de CO>, agua e etanol. A Figura 2.5 apresenta os termos de energia
envolvidos na remocéo/geracédo de calor durante o processo de arraste por CO». Nesse caso, foi
adotado o uso exclusivo de CO. para a remocdo de calor, ndo sendo utilizada &gua de
resfriamento, ao contrario da fermentacdo convencional, tornando os termos de energia

relacionados a agua nulos.

O maior detalhamento das variaveis de processo (volume, concentra¢do substrato,
concentracdo de etanol, concentracdo de células, concentracdo de células viaveis, temperatura)
e as equacdes dos Balancos de Massa e Energia utilizadas nesse trabalho para o controle de

temperatura para fermentagéo alcoolica extrativa serdo apresentados nos proximos capitulos.
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Figura 2.4 — Representacdo da fermentacdo alcodlica extrativa empregando CO2 como gés de
arraste, (1) e (2) correspondem as correntes de entrada e (3) a corrente de saida.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

Figura 2.5 - Representacdo das contribuicdes dos termos de balango de energia da
fermentac&o alcoolica extrativa empregando CO2 como gas de arraste. Os termos contribuem
com a remoc&o de energia (se negativos: -) ou geracdo de energia (se positivos: +) no sistema

(biorreator) contribuindo com 0 aumento ou a diminuicdo da temperatura do meio de
fermentacao.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.
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2.9. Controle de Processos — Breve Histérico

O controle automatico de processos tem como principal objetivo manter as variaveis do
processo como temperatura, pressao, vazdes e composicdes 0 mais proximo possivel das
condicBes desejadas. Além disso, tornar o processo mais seguro, atender as especificacfes de
qualidade do produto e estar em conformidade com as normas ambientais, entre outros
(LEBLANC e COUGHANOWR, 2009).

Antes de 1940, a maioria das plantas quimicas era operada manualmente, exigindo
muitos operadores para monitorar e controlar as varidveis do processo. Na década de 1950, com
0 desenvolvimento de equipamentos mais sofisticados e processos mais severos envolvendo
condigdes extremas como altas pressdes, temperaturas elevadas e ambientes corrosivos, além
do aumento dos custos de m&o de obra, o controle manual tornou-se antieconémico e
ineficiente. Esse cenario levou a adocdo de dispositivos de controle automaticos, especialmente
controladores feedback. Na década de 1960, a aplicacdo da teoria de controle e da anélise
dindmica em problemas de engenharia quimica permitiu o desenvolvimento e aprimoramento

de processos e plantas, tornando-os mais eficientes e mais faceis de controlar (LUYBEN, 1990).

Com o surgimento de novos desafios, como uso mais eficiente da energia, adequacgéo as
normas ambientais e obtencdo de produtos de alta qualidade, tornou-se necessario o
desenvolvimento de novas técnicas de controle, como o controle preditivo baseado em modelo
(Model Predictive Control — MPC), pois muitas vezes as novas exigéncias nao conseguiam ser
atendidas com os sistemas de controle classicos (OGUNNAIKE; RAY, 1994).

Atualmente, diversas estratégias de controle podem ser encontradas na literatura.
Especificamente para pesquisas que estudam o processo de producgéo de etanol, pode-se citar
os controles PID, preditivo baseado em modelo, adaptativo, nebuloso (fuzzy), baseado em redes

neurais, 6timo, etc.

2.10. Estratégias de Controle de Processos

As estratégias de controle de processos podem ser divididas em cinco categorias de
acordo com sua aplicacédo industrial, conforme proposto por (SEBORG, 1994; 1999) e adaptado
por (GARCIA, 2019). A primeira categoria engloba estratégias convencionais de controle e as

demais sdo classificadas na literatura como controle avangado, conforme apresentado no
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Quadro 2.5.

Quadro 2.5 — Classificacdo das estratégias de controle de processos de acordo com seu grau
de aplicacdo na industria (SEBORG, 1994; SEBORG, 1999; GARCIA, 2019).

Categorial | Estratégias convencionais

Controle manual

Controle on/off (liga/desliga)

Controle Proporcional-Integral-Derivativo (PID)
Controle de razéo ou relacéo

Controle em cascata

Controle por pré-alimentacdo (feedforward)
Categoria Il | Controle avancado: técnicas classicas
Escalonamento de ganho (gain scheduling)
Compensacdo de tempo morto

Controle seletivo/override

Controle multivariavel por desacoplamento

Categoria lll | Controle avancado: técnicas amplamente utilizadas
Controle preditivo baseado em modelo

Controle estatistico de qualidade

Controle por modelo interno

Controle adaptativo

Categoria IV | Controle avancado: técnicas mais novas, com algumas aplicacGes
industriais

Controle 6timo (LQG — Linear Quadratic Gaussian)
Sistemas especialistas

Controle néo linear

Controladores baseados em redes neurais

Controle nebuloso (fuzzy)

Categoria V | Controle avancado: estratégias propostas com pouquissimas aplicacdes
industriais

Técnicas de controle robusto como H,, e sintese Mu

Apesar das diversas estratégias de controle estudadas, cerca de 90% das malhas de
controle industriais utiliza o controle proporcional-integral-derivativo (PID). Isso acontece,
pois a maioria dos problemas industriais apresentam soluc@es satisfatdrias apenas empregando
controladores proporcional-integral-derivativo (PID), ou suas variac@es: proporcional (P),
proporcional-integral (PI) e proporcional-derivativo (PD) (SEBORG, 1994). Entretanto,
processos industriais mais complexos podem ndo apresentar um bom desempenho utilizando

as estratégias convencionais. Nesses casos, as estratégias de controle avangado sé&o
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recomendadas. Por exemplo, para processos com variaveis que mudam ao longo do tempo pode
ser utilizado o controle adaptativo. Ja para malhas de controle mdltiplas com interacdo
recomenda-se o controle multivariavel por desacoplamento ou preditivo (GARCIA, 2019). De
maneira geral, a definigdo da estratégia de controle acontecera de acordo com as exigéncias do
processo e a disponibilidade de recursos fisicos e econdmicos da indistria em questdo.

2.11. Tipos de Sistemas de Controle

2.11.1. Malha aberta

Em sistemas de controle em malha aberta, o sinal de saida ndo é utilizado para o calculo
da acdo de controle, ou seja, a saida ndo é comparada com a entrada (referéncia ou set-point),

conforme apresentado na Figura 2.6.

Figura 2.6 - Diagrama de blocos de um sistema de controle em malha aberta.

R Controlador Processo Y

Referéncia Saida

A 4

A 4

v

Fonte: Arquivo pessoal da autora.

As principais vantagens dos sistemas de controle de malha aberta incluem sua
simplicidade na construgdo e manutencdo, menor suscetibilidade a problemas de estabilidade,
e custo reduzido em comparacdo com sistemas de malha fechada. No entanto, esses sistemas
podem ser significativamente afetados por disturbios e alteracdes na calibracdo, como ajustes
imprecisos dos parametros do controlador, sensores e atuadores. Tais alteragdes podem levar a
erros na saida e a um desempenho de controle insatisfatorio (OGATA, 2011).

2.11.2. Malha fechada

Em sistemas de controle em malha fechada, o sinal de saida é comparado com uma
referéncia (set-point) do sistema por meio de realimentacdo (feedback). A diferenca entre o
valor de saida e o de referéncia é definido como erro, sendo que o controlador atua de modo a

minimizar esse desvio, conforme apresentado na Figura 2.7.
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Uma das principais vantagens do controle em malha fechada € a reducdo da
sensibilidade do sistema a variagfes nos parametros do processo e a perturbacdes externas. Em
contrapartida, essa abordagem pode apresentar problemas de estabilidade, como oscilagdes de
amplitude constante ou varidvel, nas quais o sistema permanece oscilando sem alcancar a
estabilidade desejada (OGATA, 2011).

Figura 2.7 — Diagrama de blocos de um sistema de controle em malha fechada por
realimentacéo.

+ E Y
R »() Erro Controlador Processo  ——
- Saida

v

Referéncia

Sensor

Fonte: Arquivo pessoal da autora.

2.12. Controle on/off

A estratégia de controle de mais facil implementacdo é o controle on/off, também
conhecido como controle liga/desliga. Um atuador muito utilizado nesse tipo de controlador é
a valvula solenoide, que possui somente duas posi¢des: aberta ou fechada (GARCIA, 2017).
Nesse caso, se a variavel controlada (y(t)) estiver acima do valor desejado (set-point) (r(t)), a
variavel manipulada (u(t)) assume seu valor maximo, e a valvula se abre. Em contrapartida, se
o valor da variavel controlada for menor que o set-point a variavel manipulada assume seu valor

minimo, e a valvula se fecha, conforme apresentado na Figura 2.8.

Figura 2.8 - Diagrama de blocos de uma malha de controle on/off.

r(t + t u(t t
O F~ O (_? Processo ‘L,
Referéncia - Erro Va.rlavel Variavel
manipulada controlada
Sensor

Fonte: Arquivo pessoal da autora.

O valor assumido pela variavel manipulada u(t) depende do erro, se 0 mesmo é

positivo ou negativo, de acordo com a Equacdo (2.12.1).
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Upnar, see(t) =0 (2.12.1)
Upin, Se e(t) <0

u(t) = {

Onde:

Unmasx € Uma constante de representa o limite superior e U,,;,, € uma constante de representa o

limite inferior.

O valor do erro, e(t), é calculado de acordo com a Equacéo (2.12.2)

e(t) =r(t) —y(t) (2.12.2)

Onde:
y(t) é a variavel controlada e r(t) é o valor de referéncia.

Com relacdo as possiveis desvantagens do controle on/off podem-se citar o desgaste do
atuador devido a constantes mudancas entre as posicdes aberta/fechada e a tendéncia oscilatéria

que a variavel controlada pode adquirir ao longo do processo.

2.13. Controle PID

O controlador proporcional-integral-derivativo (PID) é o tipo mais comum em
processos industriais. O termo proporcional P refere-se ao erro entre a variavel controlada y(t),
a variavel manipulada u(t) e a variavel de referéncia r(t). O termo integral | refere-se a integral
do erro acumulado em um intervalo de tempo. O termo derivativo D atua sobre a derivada
calculada em um intervalo de tempo (ASTROM; HAGGLUND, 1995).

O controlador PID pode ser facilmente implementado, ndo necessitando de um
conhecimento detalhado sobre o processo ou de um modelo matematico. Além disso € versatil
e robusto, sendo capaz de apresentar resultados satisfatorios mesmo com variagdes no processo
e/ou presenca de disturbios. Também é muito utilizado em processos continuos que operam
proximo ao estado estacionario. Contudo, esse controlador pode apresentar um desempenho
insatisfatorio em processos com constante de tempo elevadas e/ou atrasos puros longos. Nesses
casos outras técnicas de controle podem ser mais adequadas (GARCIA, 2017).

O controlador PID, ilustrado na Figura 2.9, é descrito matematicamente pela Equacao



(2.12.3).
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Figura 2.9 - Diagrama de blocos de uma malha de controle PID.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

de(t)
dt

Variavel
controlada

(2.12.2)

Kp € 0 ganho proporcional, K; é o ganho integral, T € o tempo de integracéo e K, é

0 ganho derivativo.

2.14. Controle Preditivo Baseado em Modelo

Todos os algoritmos de controle preditivo baseado em modelos (Model Predictive

Control - MPC) possuem uma estrutura comum que pode ser dividida nas seguintes etapas:

modelo de previsdo, funcdo objetivo e obtencdo da lei de controle. De maneira simplificada,

um modelo é utilizado para realizar a previséo das saidas futuras da planta, baseado nos valores
passados e atuais, e nas a¢les futuras 6timas de controle (CAMACHO e BORDONS, 1995).

As ac0es sdo calculadas por meio de um otimizador que considera a fungéo custo e as restri¢coes

do modelo, conforme ilustrado na Figura 2.10.

O MPC apresenta diversas vantagens quando comparado a outras estratégias de controle

que exigem o conhecimento prévio das leis de controle envolvidas, tornando-se uma

metodologia atraente e de facil implementacao. Ele pode ser aplicado para diversos processos

com dindmicas simples ou mais complexas, incluindo sistemas como grandes tempos de atraso

ou instaveis e sistemas multivaridveis (CAMACHO e BORDONS, 1995).

Figura 2.10 - Diagrama de blocos da estrutura basica do MPC.
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Entradas Saidas
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. e
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Agoes de Saidas
controle passadas

passadas

Fonte: Adaptado de (CAMACHO e BORDONS, 1995).

O MPC é amplamente utilizado em sistemas lineares que operam em estado
estacionario, onde o objetivo é manter a saida do processo proxima ao valor de referéncia (set-
point), ajustando a varidvel manipulada para compensar perturbagdes. Nos esquemas
convencionais de MPC, os trés modelos mais populares sdo as versdes lineares e discretas da
convolugéo finita (ou resposta ao impulso), 0 modelo em espaco de estados e 0os modelos de
funcdo de transferéncia no dominio da transformada. No entanto, existem processos que operam
em modo transiente, como 0s processos em batelada e batelada alimentada, processos continuos
que enfrentam frequentes partidas, paradas e transicdes, e se afastam do estado estacionario
operacional, além de processos com ndo linearidades severas e criticas para a estabilidade do
sistema. Nessas situacOes, o controle preditivo ndo linear (NLMPC) é a escolha mais indicada
para garantir um desempenho eficaz (OGUNNAIKE; RAY, 1994).

2.15. Controle Adaptativo

Um sistema de controle adaptativo ajusta automaticamente os pardmetros do
controlador para compensar alteracdes nas caracteristicas do processo. Essa metodologia pode
ser utilizada para processos em que as varidveis se alterem com o tempo. Também pode ser
aplicado quando as mudancas forem imprevisiveis ou acontecerem com frequéncia, como
alteracBes climaticas (grande oscilacdo da temperatura ambiente), condi¢cBes incomuns de

operacdo (parada da planta), presenca de ndo linearidades (influéncia da temperatura na taxa de
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reacdo quimica), etc. (SEBORG et al., 2011).

Existem diferentes classificagdes para o controle adaptativo, de acordo com o0 modo em
gue os parametros do controlador sdo ajustados. Trés tipos comuns sdo: controle adaptativo
programado (Scheduled Adaptive Control), controle adaptativo de referéncia de modelo
(Model-Reference Adaptive Control) e controlador adaptativo autoajustavel (Self-Tuning
Adaptive Control) (OGUNNAIKE; RAY, 1994). Um exemplo de controle adaptativo

autoajustavel é apresentado na Figura 2.11.

Figura 2.11 - Diagrama de blocos de controle adaptativo autoajustavel.
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Fonte: (SEBORG et al., 2011).

2.16. Estratégias de controle aplicadas na fermentacédo alcodlica

O desenvolvimento de um sistema de controle para a fermentagédo alcoolica pode ser
complexo devido a natureza ndo linear do processo, a resposta lenta das variaveis envolvidas e
as incertezas inerentes ao modelo. Além disso, a falta de sensores on-line apropriados e robustos
para quantificar a concentragdo de células e produtos pode comprometer a eficiéncia do
processo (LISCI, GROSSO, TRONCI, 2021).

Técnicas de controle convencionais, como PID e suas variacdes, muitas vezes nao
apresentam um desempenho satisfatorio quando aplicadas em bioprocessos, principalmente
devido as ndo linearidades inerentes desses processos. Por isso, estratégias de controle
avancadas como o controle preditivo baseado em modelo (MPC) (COSTA et al., 2002; NAGY,
2007; LAWRYNCZUK, 2008; BAKOSOVA et al., 2019), o controle adaptativo (MELEIRO e
MACIEL FILHO, 2000; PETRE, SELISTEANU, ROMAN, 2021), o controle PID de ordem
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fracionaria modificada (PACHAURI,RANI,SINGH; 2017, KUMAR et al., 2019) e o controle
fuzzy (FONSECA et al., 2013; MOHAN et al., 2022) tém sido estudadas a fim de otimizar o
processo, descrever melhor a dinamica da fermentacao, bem como manter um bom desempenho

mediante as incertezas e perturbag6es do sistema.

O Quadro 2.6 apresenta um resumo dos principais resultados de estudos que aplicaram
técnicas avancgadas de controle no processo de fermentacao alcodlica. Esta tabela abrange qual

a estratégia de controle adotada e os principais resultados e contribuigoes.

Quadro 2.6 — Principais Resultados das Estratégias de Controle Avancgado no Processo de

Fermentacao Alcodlica.

Estratégia de L R
Autor e ano Principais resultados e contribuicdes
controle

Eficiéncia do Controle e Produtividade: O controlador
adaptativo autoajustavel, combinado com soft-sensors

baseados em redes neurais artificiais (RNAS), foi eficaz

Controlador em manter baixa a concentragdo de substrato e garantir
autoajustavel alta concentracdo de etanol, resultando em alto
) adaptativo rendimento e produtividade.
Meleiro e L . ) o
L multivariavel Preciséo das Redes Neurais Artificiais: As RNAs
Maciel Filho ) L 3 )
(2000) (STC) com soft- | previram com precisdo as concentragcdes de biomassa,
sensors baseados | etanol e ART, além da cinética do processo.
em redes neurais | Melhoria no Controle e Monitoramento: A
artificiais implementacdo dessas estratégias possibilitou um
monitoramento abrangente e controle automatico
avancado eficiente no processo continuo de producéo de
etanol.
Controlador Modelo e Capacidade do FLN: O modelo FLN,
preditivo ndo | baseado em dados simulados e otimizagédo linear dos
linear SISO | pesos, apresentou boa capacidade de aproximacdo ndo
Costa et al. ) ) . )
(Single-Input linear e rapido treinamento.
(2002) ) B
Single-Output) Desempenho e Perturbagdes: O controlador mostrou
com modelo | eficacia em problemas servo e regulatérios, mantendo a

interno  baseado | estabilidade com varia¢Ges na concentragéo do substrato
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em rede de enlaces
funcionais (FLN)

e temperatura de alimentacao.
Otimizagdo do Processo: Abordagem alternativa
usando uma unidade de separacdo flash sob vacuo,
eliminando a necessidade de trocadores de calor e
ideais

mantendo condigdes para Saccharomyces

cerevisiae e controle da concentragdo de etanol.

Controle Preditivo

Modelo: O modelo analitico detalhado para o biorreator
de fermentagdo continua inclui transferéncia de massa
de oxigénio, balanco energético, cinética de reacdo
complexa e influéncia da temperatura e forga idnica no
coeficiente de transferéncia de massa. O controle de
temperatura é realizado por meio da vazdo de fluido

refrigerante.

Nagy Baseado em o }
Estratégias de Controle: Comparacao entre NNMPC,
(2007) Modelo de Rede
LMPC e PID. O NNMPC demonstrou melhor
Neural (NNMPC) ]
desempenho em termos de robustez a ruidos e
simplicidade matematica, com boa aplicacdo em tempo
real. O NNMPC se destaca por ndo precisar de um
modelo analitico detalhado, utilizando dados
experimentais para sua formacdo e oferecendo um
controle eficiente mesmo com medicdes ruidosas.
Modelo: O reator continuo de fermentacdo é modelado
usando um modelo fundamental com equacdes
diferenciais rigidas, resolvido pelo solucionador
ODE23S. A temperatura do reator é controlada
Controle Preditivo manipulando a vazao do fluido refrigerante. O modelo
Baseado em
Modelo com | neural simplifica a modelagem ao evitar a necessidade
Lawrynczuk - x
Predicéo Né&o . - .
(2008) Linear o de resolver equac6es diferenciais complexas on-line.
Linearizacao Estratégias de Controle: O artigo compara trés
(MPC-NPL)

algoritmos MPC: 1. MPC com modelo linear; 2. MPC-
NPL (com Predicdo N&o Linear e Linearizacdo); 3.
MPC-NO (com Otimizacdo N&o Linear on-line).
Vantagens do MPC-NPL: O MPC-NPL oferece
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desempenho de controle eficiente com menor
complexidade computacional em comparagdo com o
MPC-NO. A abordagem com redes neurais simplifica a
modelagem e a implementacéo, sendo eficaz na rejeicdo

de perturbagdes e medicdes ruidosas.

Fonseca et
al. (2013)

Controle fuzzy-PlI,

fuzzy-PID em

Modelo: O reator de fermentagdo é controlado
manipulando as vazbes de agua quente (60°C) e fria
(15°C) na camisa de resfriamento. As valvulas ajustam
as vazdes com base na saida do controlador.
Estratégias de Controle: Comparagdo entre
controladores fuzzy-PI, fuzzy-PID, PID e PI.

Reducéo do esforco de controle: O controlador fuzzy-
Pl proporcionou uma redugdo de aproximadamente
84,5% no esforcgo de controle e 6,75% na demanda total
de utilidades comparado ao controlador Pl
convencional.

Eficiéncia no consumo de utilidades: O controlador
fuzzy-PID reduziu o consumo de utilidades em 11,44%.
Sinal de controle suave: Controladores fuzzy
combinados com a estratégia de faixa dividida
resultaram em um sinal de controle mais suave, o0 que
reduziu a necessidade de manutencdo e 0s custos
associados a manutengdo ndo programada.
Desempenho melhorado: A estratégia mostrou ser
eficiente na presenca de dados ruidosos e condicdes de

operacao variaveis.

Imtiaz et al.
(2013)

faixa dividida
Controle com
Rede Neural

Inversa (INN) e
PID

Modelo: O modelo do biorreator continuo é baseado nas
descrigdes de Lawrynczuk e Nagy. O controle de
temperatura € realizado utilizando uma rede neural
inversa (INN) treinada com dados de modelos
fundamentais.

Comparacéao de Estratégias de Controle: rede neural

inversa que ajusta o perfil de temperatura em tempo real
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(INN) e controlador PID.

Desempenho do INN: Melhor tempo de acomodacéo,
menor tempo morto, menor erro de estado estacionario
e menor erro quadratico médio (MSE).

Aumento na Producéo de Etanol: Maior producédo de

etanol com o controlador INN.

NARMA
(Neurocontrolador

Autorregressivo

Modelo: Reator continuo com controle de temperatura,
pH e oxigénio dissolvido. Utilizacdo de um modelo de
média mdvel autorregressiva ndo linear para o controle
de temperatura e PID de dois graus de liberdade para pH
e DO.

Estratégias de Controle:
controlador NARMA, PID de dois graus de liberdade
(2DOF-PID) e o PID anti-windup (AWU-PID).

Comparagdo entre 0

Imtiaz et al. 3 ) Desempenho dos Controladores: NARMA e 2DOF-
Nao Linear) e o
(2014) PID mostraram melhorias significativas em termos de
2DOF-PID (PID _ _
] tempo de subida, erro residual e overshoot em
de Dois Graus de )
_ comparagdo com o AWU-PID.
Liberdade) o )
O controle de temperatura, pH e DO foi mais preciso
com o0s controladores propostos, com respostas
satisfatorias em tempo real. Implementacdo dos
controladores:  Confirmou a  viabilidade e
aplicabilidade dos métodos propostos para um processo
de biorreator autbnomo.
WMFOIMC-PID | Modelo: Biorreator continuo encamisado e o controle de
(Controle PID de | temperatura por meio da vazao do agente refrigerante.
Modelo Interno de | Comparacdo de  Estratégias de  Controle:
Pachauri et | Ordem WMFOIMC-PID é comparado com FOPID e PID
al. Fracionéria convencional.
(2017) Modificado e | Desempenho dos Controladores: - O controlador

Sintonizado com
Algoritmo de
Ciclo da Agua),

WMFOIMC-PID mostrou-se mais robusto e eficiente,
reduzindo o erro absoluto integral (IAE) em 57% e 72%

em comparacdo com FOPID e PID, respectivamente.
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FOPID (PID de
Ordem

Fracionaria)

Melhor desempenho na rejeicdo de perturbacdes e
supressao de ruido.

Aumento na Producdo de Etanol: O controlador
WMFOIMC-PID aumentou a producdo de etanol devido

ao controle preciso da temperatura.

Flores-
Hernandez
et al.
(2018)

Controlador
Takagi—Sugeno
(T-S)
Proporcional-
Integral (PI)

Modelo: Utiliza um modelo ndo linear do processo de

fermentacdo alcodlica em um reator continuo
transformado em uma representacdo Takagi—Sugeno (T-
S). O modelo T-S consiste em dezesseis modelos locais
interpolados por func¢des de ponderagéo.
Desempenho do Controlador T-S PI:  Melhor
capacidade de adaptacdo em comparacdo com
controladores Pl convencionais. Representa 0 modelo
ndo linear com modelos lineares locais interpolados,
melhorando robustez e preciséo.

Vantagens da Abordagem T-S: Preserva desempenho
em uma ampla faixa de operacdo sem necessidade de
linearizacdo do modelo. Alternativa confiavel e viavel

para controle de processos ndo lineares complexos.

BakoSova et
al.
(2019)

Controle preditivo
robusto  baseado
em modelo com
acao
(RMPC-1A) e

controle preditivo

integral

de rede neural

(NN).

Modelo: RMPC-1A usa um modelo de espaco de estado
de tempo discreto para previsdo com incerteza
paramétrica para um reator continuo.

Desempenho: RMPC-IA mostrou melhor desempenho
que o controle preditivo NN em termos de rendimento e
economia de energia. Reducdo de tempo médio de
estabilizagdo em 32%. Reducdo de IAE em 86% com
ruido e 92% sem ruido. Reducéo de ISE em 69,5% com
ruido e 69,8% sem ruido.

Vantagens: Maior producéo de etanol e menor consumo
do fluido de resfriamento. Garante a precisdo no
rastreamento da referéncia com uma margem de + 0,2
°C. Estratégia promissora para maximizacdo da

producdo e minimizacdo do consumo de energia.
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Controlador
Proporcional-
Integral-
Derivativo (IMC-
PID) baseado em

Modelo: Identificacdo do modelo de espaco de estado
com ajuste de 99% dos dados medidos e simulados.
Convertido para um modelo de funcdo de transferéncia
de atraso de tempo de segunda ordem instavel.

Desempenho: Controle bem-sucedido da temperatura
do biorreator continuo encamisado por meio da vazdo do

fluido refrigerante com os indices de erro integral de

Kumar et al. | controle de
) tempo (IAE: 20,99; ISE: 49,02; ITAE: 292,50). Mostra
(2019) modelo  interno
melhor desempenho de malha fechada em termos de
(IMC) para atraso L
IAE e tempo de estabilizagdo comparado a outros
de tempo de|
métodos.
segunda  ordem ) _
o Vantagens: O IMC-PID proporciona um controle eficaz
instavel :
da temperatura do biorreator, mostrando melhores
(USOPDT) ) ) )
resultados em comparagdo com métodos anteriores para
mudancas de ponto de ajuste e perturbacdes.
Modelo: O estudo apresenta duas malhas de controle
adaptativas: uma para a concentracdo do substrato e
outra para a temperatura de biorreator operando em
modo continuo. As varidveis manipuladas sdo a vazao
de entrada do substrato e a vazdo do agente de
resfriamento, respectivamente.
Desempenho do Controle Adaptativo: O esquema de
Petre, Control controle adaptativo demonstrou capacidade de manter a
ontrole
Selisteanu, ) _ | concentragdo de substrato proxima da referéncia e
adaptativo  néo _ ]
Roman, i controlar a temperatura mesmo diante de incertezas e
inear
2021 variagdes significativas. Foi eficaz em condicGes

operacionais severas, com medic¢des ruidosas e cinéticas
variaveis. A meta de alcancar uma producao substancial
de etanol e um baixo nivel de substrato residual foi
atingida.

Vantagens: A estrutura de controle é robusta e
adaptével a condicBes severas e variaveis, demonstrando

eficacia na manutencdo da producdo de etanol e no
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controle da concentracéo de substrato e temperatura. Os
resultados das simulagbes foram encorajadores e
indicam que a estrutura de controle proposta pode ser

adaptada para outros tipos de processos de fermentacao.

Mohan et al.
(2022)

Controle em
cascata  baseado
em PD/PI fuzzy de
ordem fracionaria
(FOFPD/PI)

Modelo: Controle em cascata para um biorreator
continuo, com FOFPD para temperatura do biorreator
(circuito externo) e FOFPI para concentracdo de etanol
(circuito interno).

Estratégias de Controle: Comparacao entre IOFPD/PI,
2DOF FOPID, 2DOF PID e PID.

Desempenho: O FOFPD/PI reduziu o IAE em 33,5% a
64% em comparacdo com outros controladores,
alcancando a temperatura de referéncia com minima
ultrapassagem (0,02%) e tempo de estabilizagcdo de
18,71 horas. O FOFPD/PI demonstrou superioridade no
rastreamento do ponto de ajuste e na rejeicdo de
perturbacbes em comparagdo com 0S outros

controladores testados.

O uso da vazédo volumétrica de didxido de carbono (CO.) como variavel manipulada

para o controle de temperatura na fermentacéo alcodlica, em processos de batelada alimentada

até o presente momento nado foi explorado. Esta lacuna é abordada e investigada neste trabalho.
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CAPITULO 3

CONTROLE DE TEMPERATURA (ON/OFF) DA
FERMENTACAO ALCOOLICA EXTRATIVA POR MEIO DA
VAZAO DE CO;
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3.1. Introducéo

A fermentacdo alcoolica € um processo exotérmico. Para manter a temperatura em sua
faixa 6tima de operacgdo (30 a 35 °C) durante o processo, a maioria das destilarias utiliza dgua
de resfriamento em torno de 28 °C alimentada em trocadores de calor a placas (ANDRIETTA,
1994). No entanto, em destilarias localizadas em regides mais quentes, o controle da
temperatura do processo torna-se um desafio (SANTOS et al., 2015). Para contornar esse
problema, a técnica da fermentacdo extrativa empregando CO, como gas de arraste mostra-se
promissora (SILVA et al., 2015; ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022; VELOSO et
al., 2023).

Durante a fermentacdo extrativa, 0 CO> é utilizado para remover o etanol e a 4gua por
vaporizacao e sua passagem pelo caldo de fermentacédo, contribuindo também para auxiliar na
remocdo de calor do caldo de fermentacdo. Essa estratégia permite que a temperatura do
processo seja mantida na faixa adequada de operagdo, a0 mesmo tempo em que reduz o
consumo de &gua de resfriamento (Campos et al., 2022).

O presente trabalho empregou modelo matematico desenvolvido para o processo da
fermentacgdo extrativa para simular o processo em diferentes vazdes volumétricas de CO- (8 a
14 L/min) e, assim, determinar a vazdo de CO: capaz de manter a temperatura do processo
proxima a 34 °C em um reator de volume (til de 10 L. Foi realizado um experimento a vaz&o
de 12 L CO2/min sem o emprego de banho termostatizado para resfriamento do reator
empregando a estratégia de controle on/off.

O desenvolvimento e a implementacdo de um sistema de controle de temperatura da
fermentacgdo alcoolica, utilizando a manipulacdo da vazdo de CO> calculada a partir de um
modelo matematico, representa uma abordagem inovadora. A escolha do método de controle é
fundamental, e a escolha pelo controle on/off como a primeira estratégia € justificada por sua
simplicidade, robustez, custo-beneficio e capacidade de fornecer dados essenciais para etapas
futuras. Este método é facil de implementar, permitindo uma réapida configuracéo e avaliagdo
inicial do sistema, sendo interessante quando a influéncia da varidvel manipulada no processo
ainda ndo é totalmente conhecida. O modelo matematico proposto oferece uma ferramenta
pratica para simular o perfil de temperatura da dorna para diferentes valores da vazdo
volumétrica de COg, possibilitando a escolha de um valor para realizar 0 experimento de

fermentagdo alcodlica.
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3.2. Modelagem matematica da fermentacéo alcoodlica extrativa

3.2.1. Balancos de massa

Os balancos de massa total (V), células totais (Cx), substrato (Cs) e etanol (Cg) sdo
descritos pelas Equagdes (3.2.1) a (3.2.4), considerando as mudangas no volume de caldo (V)
e assumindo a producédo de etanol como associada ao crescimento celular (SONEGO et al.,
2016; CAMPOS et al., 2022).

dt M Pa

dCy 1 dv

=X e . 3.2.2

T S AP TR (322)

dCs  Fy 1 L Llav 20a

dt — v M YX/S“Xth § (3.2.3)

dCy  Ygys ( 1 dV)

It _T/s pCx —Cg kg tU (3.2.4)
Onde:

IV é o volume do caldo (L), F,, € a vazdo volumétrica de alimenta¢do do mosto (L/h), k; é a
constante de remocao de etanol (1/h), k, é a constante de remogdo da agua (1/h), p4 é a massa
especifica de agua (g/L), Cy € aconcentracdo total de células (g/L), u é a velocidade especifica
de crescimento celular (1/h), Cs € a concentragdo de substrato (g/L), Csy € a concentragdo de

substrato no mosto (g/L), Yy /s € 0 coeficiente de rendimento de substrato a células (gx/gs), Cg

€ a concentracdo de etanol (g/L), e Y s: coeficiente de rendimento de substrato a etanol (ge/gs).

A velocidade de crescimento celular foi descrita por meio do modelo cinético hibrido
representado pela Equacdo (3.2.5), que leva em consideracao a inibicao causada pelo substrato
(ANDREWS, 1968) e pelo etanol (LEVENSPIEL, 1980).
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(3.2.5)

Onde:

Umax € @ velocidade especifica maxima de crescimento celular (1/h), Ks € a constante de
saturagdo (g/L), K;s € a constante de inibicdo pelo substrato (g/L), Cg, € a concentragdo de
etanol maxima apos a qual o crescimento celular cessa (g/L) e n € a poténcia de inibicdo do

produto (adimensional).

Os termos kg e kg4, descritos pelas Equacdes (3.2.6) e (3.2.7) em funcdo da vazéo
especifica de alimentacdo de CO2 (¢(,,) € da temperatura (T), estdo relacionados aos arrastes
de etanol e a4gua pelo CO; (Rodrigues et al. 2018). Portanto, antes do inicio e ao término do
processo de stripping, os valores desses termos sdo nulos.

kg = 2,7151-1072 - p¢o, +4,1072- 1073 -T — 1,3166 - 107" (3.2.6)
ko =2,8720-1073-¢¢p, +1,9279-107°-T —8,0584- 107> (3.2.7)
Onde:

T é a temperatura do caldo de fermentacdo (°C) e ¢o, € a vazdo especifica de didxido de
carbono (vvm, volume de gas por volume de caldo por minuto).

A vazdo especifica de dioxido de carbono (¢¢,,) € calculada como a razdo entre a vazao

volumétrica de CO> (VCO2 em L/min), e o volume do caldo (V em L), pela Equagéo (3.2.8).

@ (3.2.8)

3.2.2. Balanco de energia

O balango de energia no biorreator para fermentacdo alcéolica extrativa por CO> é
descrito pela Equacéo (3.2.9) (CAMPOS et al., 2022).
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d_T _ (Qmet + EM - QA - QP - Qvap - QCOZ) (3.2.9)
dt Pa Cpa-V
Onde:

Q.mer € @ taxa do calor metabolico liberado no reator (kJ/h); E,, é a energia referente ao mosto
que é alimentado no reator (kJ/h); Q, € a taxa de energia removida pela dgua de resfriamento
(kd/n); Qp é ataxa do calor perdido pela parede (kJ.h™%); QCOZ ¢ a taxa de calor removido pelo
diéxido de carbono (kJ/h); Q,,ap € a taxa de vaporizagdo de etanol e agua (kJ/h); c,, € a

capacidade calorifica da &gua a presséo constante (kJ/g.K).

Os termos do balango de energia foram definidos pelas Equacdes (3.2.10) a (3.2.15).

0, . =" f/X v (3.2.10)
H
Ey=pa Fu-cp, Tu—T) (3.2.11)
Qa=pa-Fa-cp,- (Tasai — Taent) (3.2.12)
Qp=U-A" (T — Tamp) (3.2.13)
Qco, = Pco, * Veo, * 60) - Cpco, (TCOZ,sai - TCOZ,ent) (3.2.14)
Ovep = kEMCAZ- 4 (A s) + ko (p;”;ACE) v @A) (3.2.15)
CENATES Ly
Onde:

1 ,- . f . ~
u é o calor metabdlico produzido por grama de massa celular produzida (kJ/gx), F4 € a vazao

volumétrica da agua (L/h), T4 s4; € a temperatura de saida da agua (°C), T4 ¢n¢ € @ temperatura
de entrada da agua (°C), T, é a temperatura do mosto (°C), U é o coeficiente global de
transferéncia de calor do biorreator (kJ/h-m?-°C), A é a area de transferéncia de calor do
biorreator (superficie externa do biorreator) (m?), T,,, € a temperatura ambiente (°C),

Pco,: Massa especifica do dioxido de carbono (g/L), ¢, co, é a capacidade calorifica do dioxido

de carbono a pressdo constante (kJ/(g - °C), MM,, € a massa molar de dioxido de carbono
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(g/mol), T¢o, sqi € @ temperatura de saida do didxido de carbono (°C), T¢o, ene: temperatura de
entrada do di6xido de carbono (°C), MM é a massa molar do etanol (g/mol), 4H,,,; € a
entalpia de vaporizagdo do etanol (kJ/mol), MM, é a massa molar da dgua (g/mol), Aﬁvap,A é

a entalpia de vaporizacéo da agua (kJ/mol), AH,,;, € aentalpia de mistura etanol-agua (kJ/mol).

A entalpia de mistura foi calculada pela correlacdo proposta por Boyne e Williamson
(1967), conforme a Equacdo (3.2.16):

AH,; = xp - (1 — xg) (3.2.16)
- [1,580 + 1,785 - (1 — 2xz) + 3,487 - (1 — 2x)?
+ 3,187 - (1 — 2x5)% + 1,957 - (1 — 2x5)*]

Onde:

xg: fragdo molar de etanol na fase liquida.

3.3. Determinacéo da vazéo de CO:2

O modelo matematico da fermentagdo alcoolica, descrito pelas Equacfes (3.2.1) a
(3.2.8) para os balangos de massa e pelas Equac0es (3.2.9) a (3.2.16) para o balanco de energia,

foi implementado no software Matlab (v. R2017a). Foram realizadas simulacdes variando a
vazdao volumétrica de gas de arraste (VCOZ) na faixa de 8 a 14 L/min, com o objetivo de avaliar

os perfis de temperatura ao longo do processo.

A Tabela 3.1 detalha as condi¢des operacionais das simulagdes, como o tempo de
alimentacdo do mosto (ty) e tempo total de fermentagdo (t;). A Tabela 3.2 apresenta 0s

parametros cinéticos, de rendimento e outros utilizados no modelo.

Tabela 3.1 - Condi¢6es operacionais adotadas para a determinacéo de VCOZ.

Csm Cxo 14 ty t; Vo,
(9/L) (9/L) (L) (h) (h) (L/min)
300 100 10 5 10 8-14
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Tabela 3.2 — Parametros utilizados para a determinacéo de VCOZ.

Parametro Valor Unidade Referéncia
Umax 0,150 1/h Veloso et al. (2019)
K 170,5 g/L Veloso et al. (2019)
K 78,55 g/L Veloso et al. (2019)
Emax 99,7 g/L Veloso et al. (2019)
n 0,30 - Veloso et al. (2019)
Yy/s 0,410 (9x/9s) Autora
Ye/s 0,456 (9e/gs) Autora
Yy 0,1 gx/kJ Shuler e Kargi (2002)
Tomb 25,0 °C Autora
Pa 9944 g/L Campos et al. (2022)
Cp 4,2x103 kJ/g - °C Haynes (2015)
Ty 32,0 °C Autora
U 5,64 kJ/h-°m?-°C Veloso et al. (2023)
Pco, 1,8 g/L Haynes (2015)
Cpco, 8,4 x 10 kJ/g-°C Haynes (2015)
(Tcoy,sai = Tcoyent) 2,0 °C Autora
MMc,, 44,0 g/mol Haynes (2015)
MM 46,1 g/mol Haynes (2015)
MM, 18,0 g/mol Haynes (2015)
AHyapp 42,32 kJ/mol Haynes (2015)
AH g 43,99 kJ/mol Haynes (2015)

3.4. Metodologia experimental

3.4.1. Microrganismo e meio de cultura

O microrganismo utilizado foi a levedura industrial liofilizada Saccharomyces

cerevisiae Y-904 concedida pela AB Brasil Industria e Comércio de Alimentos Ltda (Brasil).
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A levedura (300 g em base seca) foi previamente hidratada em 3 L de agua destilada (Vo) para
obter uma concentracdo celular inicial de 100 g/L (Cxo), (indculo correspondente a 30% do

volume de trabalho).

O meio de cultura foi preparado para simular o melago de cana diluido com caldo de
cana utilizado no processo industrial. Com a seguinte composi¢do: sacarose (1.970 g,
equivalente a 2.100 g de acUcares redutores totais, TRS), extrato de levedura (82 g), KH2PO4
(67 g), ureia (64 g), MgSO4 - 7TH20 (17 g) e &gua destilada (até completar 7 L). O pH foi ajustado
para 4,6 utilizando solucdo de HCI 1,0 M (ALMEIDA et al., 2021).

3.4.2. Procedimento experimental

A fermentacdo extrativa foi conduzida em um biorreator pneumatico tipo coluna de
bolhas de vidro de borossilicato, com um volume de trabalho de 10 L, didmetro interno de 16,0
cm, altura de liquido de 49,5 cm e altura total de 67,6 cm. Para reduzir as perdas de calor por
meio da parede, o biorreator foi isolado com camadas de isopor, resultando em um diametro

externo de 28,2 cm.

O inoculo foi adicionado ao biorreator até preencher 30% do seu volume atil (3 L). A
fim de garantir a homogeneizagéo do caldo de fermentagao foi utilizado um impelidor (Gehaka,
AM-20) a 250 rpm. Ap6s 20 minutos de homogeneizacao, periodo em que ocorre a ativagao da
levedura, iniciou-se a alimentagcdo do mosto empregando vazéo constante de 1,4 L/h, utilizando
uma bomba peristaltica (Modelo 120 U, Watson-Marlow), de forma a adicionar um volume de
7 L de meio de cultura ao biorreator. Ao final, o biorreator continha 10 L de caldo de
fermentacdo. Quando necessario, foi adicionado um antiespumante comercial (Qualifoam) para

evitar/minimizar a formagao excessiva de espuma.

Assim que a temperatura do caldo de fermentagédo atingiu 34 °C, o arraste gasoso por
CO2 (99,5% de pureza) foi iniciado com a vazdo volumétrica de CO> (VCOZ) sendo controlada
pelo acionamento de uma valvula solenoide. O CO foi fornecido a partir de um cilindro (25
kg, pressdo de 60 atm, quando cheio) e injetado no biorreator por meio de um aspersor
transversal perfurado, composto por 180 orificios com didmetro de 0,5 mm, espacados a cada

2,0 mm.
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Para controlar a temperatura do processo, foi utilizado um controlador digital (MT 512,
Full Gauge) com um sensor de temperatura imerso no caldo de fermentacdo. Uma valvula
solenoide conectada ao controlador foi empregada para abrir ou fechar a vazdo volumétrica de
CO> de forma a manter a temperatura em 34 £ 0,2 °C. A vélvula foi mantida fechada (vazéo de
CO2 de 0 L/min) quando a temperatura do processo era inferior a 33,8 °C. Quando a temperatura
atingia o valor de 34,2 °C a valvula era aberta, permitindo a passagem de CO2 a uma vazdo de
12 L/min. A temperatura inicial da fermentacdo foi de 32,8 °C. A temperatura do mosto
alimentado durante a etapa de enchimento do reator (operagdo em modo batelada alimentada)

foi de 32 °C e a temperatura ambiente média foi de 21 °C.

As aquisicdes dos valores das temperaturas do mosto, do caldo de fermentagéo e do
ambiente foram realizadas a cada 5 minutos, utilizando sensores conectados a um
microcontrolador Arduino. O esquema experimental simplificado utilizado para o controle

on/off esta representado na Figura 3.1.
Todos os experimentos foram realizados em duplicata.

Figura 3.1 - Representacao esquematica dos principais equipamentos utilizados no
experimento de fermentacdo extrativa, aplicando a estratégia de controle on/off.

Controlador digital
de temperatura

[=3
o @ ¢

Biorreator

o ©o a0 ©ao

o ¢ 0@

H
=
)

Controlador de tluxo Valvula L

de massa de CO: solendide

Cilindro de CO-

Fonte: Arquivo pessoal da autora.

3.4.3. Meétodos analiticos
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As amostras (2 mL) do caldo da fermentacdo, coletadas a cada hora, e do mosto foram
centrifugadas a 10.414 x g a 4 °C por 10 min (5810-R, Eppendorf). O sobrenadante foi separado
da massa sedimentada (células). As células foram lavadas com agua destilada e secas a 60 °C
em estufa. A determinacdo da concentracéo total de células (Cx) foi obtida pela relacéo entre a

massa de sedimento seco e o volume total retirado da amostra.

O sobrenadante foi diluido (1:20) em agua ultrapura, filtrado com filtro de nylon (25
pum). As concentracOes de sacarose, glicose, frutose e etanol foram determinadas por
cromatografia liquida de alta eficiéncia (HPLC, High Performance Liquid Chromatography,
Waters, USA). Foi utilizado cromatografo equipado com um detector de indice de refracédo
(Modelo 2414, Waters, EUA) operado a 40 °C e uma coluna Sugar-Pak I (300x6,5 mm, 10 um,
Waters) operada a 80 °C. Uma solucdo de 50 mg/L de etilenodiaminotetraacetato de calcio
dissddico hidratado em agua ultrapura foi usada como eluente, com uma vazao de 0,5 mL/min.
Os padroes utilizados foram solucdes de sacarose, glicose, frutose e etanol com concentracées
entre 0,1 e 8,0 g/L.

3.5. Resultados e discussao

As simulagbes do modelo matematico, realizadas empregando valores de vazdes
volumétricas de CO; entre 8 e 14 L/min, mostraram que nado foi possivel manter a temperatura
do caldo em 34 °C durante todo o processo. Vazdes volumétricas de CO, menores que 12 L/min
exigiriam o uso de agua de resfriamento. Vazbes superiores a 12 L/min, por outro lado,
removeriam mais calor que o gerado em certos periodos, resultando na reducao da temperatura
do caldo. A vazdo de 12 L/min foi a que manteve a temperatura mais proxima do set-point

adotado (34 °C) durante toda a fermentacao.

A Figura 3.2 ilustra os perfis de temperatura simulados do caldo de fermentagéo para 0s
valores de vazao de CO> (VCOZ) de 8, 10, 12 e 14 L/min.

Independente da Vc02 empregada, o perfil de temperatura apresentou um decréscimo
nos primeiros 30 minutos, seguido por um aumento até aproximadamente a terceira hora,
mantendo-se praticamente constante até a quinta hora. ApoOs esse tempo, a temperatura do

processo diminui até o consumo total dos acucares redutores totais na dorna (final do processo).
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Por essa razdo, foi necessario adotar uma estratégia de controle que ajustasse a VCOZ de foma a
manter a temperatura do caldo o mais proximo de 34 °C ao longo da fermentacdo. Assim, foi
implementado o controle on/off, com a manipulagéo da VCOZ de 12 L/min (valvula aberta) e

VCOZ igual a 0 L/min (valvula fechada) a fim de manter a temperatura a 34 °C.

Figura 3.2 - Perfil de temperatura simulado (-) para diferentes vazdes volumétricas de CO..

——38 L/min

——10 L/min

—— 12 L/min
14 L/min

(o]
a

Temperatura (°C)

25 | | , L
0 2 4 6 8 10

Tempo (h)
Fonte: Arquivo pessoal da autora.

A Figura 3.3 apresenta os valores experimentais e simulados ao longo do experimento.
Observa-se que a temperatura da fermentacao foi mantida consistentemente proxima a 34°C
durante todo o processo, demonstrando um controle eficaz. O controlador on-off exibiu um bom
desempenho, com a véalvula solenoide permanecendo aberta durante as seis primeiras horas.
Entre 8,5 e 10 horas de fermentacao, houve uma pequena variacao entre os dados experimentais
e os simulados, que ndo ultrapassou 0,2°C. Apds 8,5 horas de fermentacdo, a valvula solenoide
permaneceu fechada, uma vez que a temperatura do caldo de fermentacao foi inferior a 34,2°C,

nédo sendo mais necessario o uso de CO> para remogéo de calor.

A Figura 3.4 ilustra os perfis de concentracdo de células totais e etanol simulados pelo
modelo e obtidos experimentalmente. E possivel afirmar que o modelo matematico foi capaz

de estimar de maneira adequada a dindmica da fermentag&o extrativa.
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Figura 3.3 - Perfil de temperatura simulado (-) e experimental (CJ) para experimento
realizado com controle on-off em malha fechada (vazéo de CO- de 12 L/min quando valvula
solendide aberta e 0 L/min quando fechada).
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

Figura 3.4 — Perfis das concentragfes simuladas () e experimentais para células totais (») e
etanol (O) para a vazdo de CO> de 12 L/min empregando o controle on/off.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

Entretanto, o perfil de concentracdo de substrato previsto pelo modelo foi
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significativamente menor do que o obtido experimentalmente, conforme apresentado na Figura
3.5. Os valores experimentais para a concentracdo de substrato durante a fermentacdo mostram
um acumulo de substrato durante o periodo de alimentagdo maior que o previsto pelo modelo.

Isso pode indicar a presenca de inibi¢cdo na fermentagéo.

Figura 3.5 — Perfis simulado (-) e experimental (<>) da concentracdo de substrato para a
vazéo de CO2 de 12 L/min empregando o controle on/off.

150

100 [

Cs (9/L)

50 -

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Tempo (h)

Fonte: Arquivo pessoal da autora.

A inibicdo na fermentacdo pode ser causada pelo substrato, etanol ou células. A inibi¢do
por substrato comeca a ser notada a partir de 150 g/L (THATIPAMALA et al., 1992), mas
como devido ao valor da vazdo de mosto empregada, esse valor ndo foi atingido. Em relacéo
ao etanol, a inibicdo comeca a ser sentida a partir de 25 g/L (MAIORELLA et al., 1983).
Conforme relatado em estudos anteriores, a fermentacdo extrativa com arraste por CO:
mostrou-se eficiente para contornar essa limitacdo, de modo que ao final da fermentacéo, a
concentracdo de etanol no caldo de fermentacdo é menor do que em uma fermentacao
convencional, devido a parte do etanol e da agua que foram vaporizados pelo CO2 (SONEGO
et al., 2016; RODRIGUES et al., 2018; SONEGO et al., 2018; VELOSO et al., 2023).
Comparando uma fermentagé&o convencional com uma extrativa empregando uma vazdo de 2,5
vvm para Cs,, de 314 g/L, a concentracao de etanol no caldo de fermentacdo foi de 86,5 g/L e
76,3 g/L, respectivamente (SONEGO et al., 2016). No experimento realizado, empregou-se

uma Csy, de 300 g/L e uma vazdo de CO2 de 12 L/min, que correspondeu a uma vazao especifica
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de CO2 de 4 vvm (inicio da fermentagdo) a 1,2 vvm (final da fermentacdo), resultando em uma
concentracdo final de etanol no caldo de 85,62 g/L, valor proximo ao de uma fermentacéo
convencional. Isso pode indicar que a vazdo de CO2 de 12 L/min empregada durante a
fermentacdo pode néo ter sido suficiente para contornar a inibicdo por etanol, embora tenha
conseguido manter a temperatura a 34°C. Diferentemente dos trabalhos anteriores, neste
experimento ndo foi utilizada agua de resfriamento, essa abordagem ainda ndo havia sido

explorada na literatura.

Outra possibilidade seria a inibicdo celular, a qual nao foi considerada no modelo
matematico adotado. Segundo Jarzebski et al. (1989), em altas concentracdes de levedura, o
crescimento e o metabolismo celular se tornam menos favoraveis devido a dificuldade em
obtencdo de nutrientes, limitacGes de espaco e interagdes celulares, podendo alterar a cinética
da fermentacdo. Além disso, em altas concentracdes celulares, é necessario diferenciar as
células totais (vivas e mortas) das células viaveis (MONBOUQUETTE, 1992). Efetivamente,
a velocidade de crescimento celular (i), que determina o consumo de substrato, a geragdo de

etanol e o calor gerado, ocorre devido ao nimero de células viaveis.

A influéncia da temperatura na viabilidade celular e nos pardmetros cinéticos também é
um aspecto importante a ser considerado (ATALA et al., 2001; PHISALAPHONG et al., 2006;
AMILLASTRE et al., 2012; RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019; VELOSO et al.,
2022). Diversos trabalhos estudaram a fermentagcdo alcoodlica a diferentes temperaturas e
descreveram os parametros cinéticos como fungfes de temperatura (ATALA et al., 2001;
RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019). Todavia, no modelo matematico adotado, 0s

valores dos parametros cinéticos (Tabela 3.2) foram considerados como constantes.

O modelo matematico escolhido mostrou-se adequado, prevendo de forma muito
promissora 0 processo. No entanto, a incorporacdo de novas equacdes que considerem 0S
parametros cinéticos como fungGes da temperatura, além da inibicéo e da viabilidade celular,
pode melhorar significativamente o desempenho do modelo, especialmente no que diz respeito

a previsao da concentracdo de substrato.

Com base nos resultados apresentados, foi possivel confirmar que o uso de didxido de
carbono (COzy) para remogdo de calor e o controle de temperatura da fermentagéo alcoolica é
eficiente, dispensando a necessidade de utilizar agua de resfriamento. Essa abordagem pode

reduzir os custos de manutencdo associados aos trocadores de calor e diminuir ou até eliminar
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0 consumo de 4gua de resfriamento destinada ao resfriamento das dornas de fermentacéo.

Com relacdo a estratégia de controle escolhida, o controlador on/off se mostrou como
uma abordagem interessante pela facilidade de implementacdo, baixo custo e facilidade de
manutencdo. Contudo, esse sistema de controle ndo é téo eficiente, pois funciona de maneira
simples, alternando entre ligado e desligado apenas quando a temperatura atinge os limites
superior e inferior da faixa desejada. Além disso, o ciclo constante de ligar e desligar pode
causar desgaste prematuro dos componentes da valvula solenoide, resultando em uma vida util
mais curta do equipamento. Pensando em uma aplicacdo industrial, outras metodologias de
controle como o controle preditivo baseado em modelo ou controle PID adaptativo podem ser

mais adequadas.

3.6. Conclusdes

A partir das simulagdes realizadas com o modelo matematico de fermentacao extrativa,
foi possivel determinar uma vazéo volumétrica de CO- para controlar a temperatura do processo
sem a utilizacdo de agua de resfriamento. Utilizando essa vazdo (12 L/min) e empregando a
estratégia de controle on/off, foi possivel manter a temperatura da fermentacéo proxima a 34°C

durante praticamente todo o processo, demonstrando o bom desempenho do controlador.

Contudo, o modelo matematico pode ser aprimorado pela incorporacdo de novas
equacgdes que considerem a viabilidade celular e a influéncia da temperatura nos pardmetros
cinéticos. A abordagem de controle da temperatura da fermentacdo alcodlica por meio da vazéo
volumétrica de CO pode trazer melhorias ao processo industrial, como a diminuicdo da
contaminacdo bacteriana, a reducdo do consumo de agua na fermentagdo e dos insumos, além

da reducéo dos custos de manutencdo dos trocadores de calor.
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CAPITULO 4

NOVA ESTRATEGIA PARA REMOCAO DE CALORE
CONTROLE DA TEMPERATURA EM FERMENTACAO
ALCOOLICA EXTRATIVA EM BATELADA ALIMENTADA
EMPREGANDO CO:
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4.1. Introducéo

No processo de producédo de etanol, a levedura Saccharomyces cerevisiae converte 0s
acucares redutores totais (ART) em etanol e didxido de carbono (CO2) por meio de uma série
de reacGes exotérmicas (RODRIGUES et al., 2018). Para remover a energia liberada durante a
fermentacdo, agua € comumente utilizada como fluido de resfriamento em trocadores de calor
(SHULER e KARGI, 2002). A agua do sistema de resfriamento opera em circuito fechado. E
captada de rios e lagos, tratada e enviada aos trocadores de calor a placas (ou serpentinas) para
remover o calor do caldo de fermentacdo. Em seguida, a 4gua é enviada para torres de
resfriamento para remover o calor (ANA, 2009). A quantidade de calor removida nas torres é
funcdo da diferenca da temperatura bulbo seco e bulbo Umido, sendo esta Gltima dependente da
umidade relativa do ar (GREEN e PERRY, 2008). Assim, a depender da temperatura da agua,
da temperatura do ar e de sua umidade, pode ser dificil remover calor da corrente de agua
proveniente do trocador de calor e dessa forma manter a temperatura do caldo de fermentacéo
na faixa ideal de 30-35 °C, especialmente em unidades industriais localizadas nas regides mais
quentes do Brasil. Em alguns casos, a temperatura da fermentacdo pode atingir até 40 °C
(SANTOS et al., 2015), aumentando os efeitos inibitdrios do substrato e do etanol e

comprometendo o crescimento celular e a producéo de etanol (PHISALAPHONG et al., 2006).

Duas grandes limitacdes do processo de fermentacdo sao a diminui¢do da produtividade
em etanol devido ao seu proprio efeito inibitorio, tornando-se mais pronunciado a partir de 40
g/L (MAIORELLA et al., 1983) e a dificuldade manutencdo do caldo de fermentacdo em
temperatura constante. Uma alternativa para mitigar essas limitacdes é a fermentacédo extrativa
onde o etanol (inibidor) é removido do caldo de fermentacdo por extragdo com gas inerte por
meio do processo de vaporizacdo (QURESHI, 2014). Vérios estudos utilizaram CO2 como géas
de arraste (stripping) para aumentar a producéo de etanol em até 17 °GL para uma concentracdo
de substrato no mosto (Cswm) superior a 400 g/L, 0 que representa um aumento de cerca de 70%
em comparagdo com a fermentacdo convencional (SONEGO et al., 2016; SONEGO et al.,
2018). Alem disso, o stripping remove o calor do caldo de fermentacéo e reduz a quantidade de
agua de resfriamento utilizada nos trocadores de calor (SILVA et al., 2015; ALMEIDA et al.,
2021; CAMPOS et al., 2022; VELOSO et al., 2023).

Modelos matematicos aprimorados, rotinas de otimizacdo desenvolvidas e validacfes

experimentais foram essenciais para os resultados promissores na fermentacdo alcodlica
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extrativa com arraste por CO». Taylor et al. (1997) estudaram o efeito da concentracédo de etanol
e da temperatura do stripping na fermentacao continua. A velocidade especifica de crescimento
foi avaliada usando um modelo linear considerando faixas Otimas de 46,5-60,1 g/L para
concentracéo de etanol e 35,1-38,3 °C para temperatura de stripping. Rodrigues et al. (2018)
mostraram que as remocdes de etanol e 4gua podem ser representadas por modelo cinético de
primeira ordem, sendo as constantes do modelo (kg e ky,, respectivamente) funcéo da vazéo de
CO- e da temperatura do caldo de fermentagdo. Sonego et al. (2018) otimizaram a vazéo de
alimentacdo do mosto (Fwm) e a concentracdo inicial de etanol (Ceo) no caldo de fermentacdo
onde iniciar a operacdo de stripping usando um algoritmo genético (GA), minimizando 0s
efeitos inibitorios do substrato e do etanol, de forma alcancar a maxima produtividade em
etanol. A fermentagdo alcodlica extrativa por CO2 em batelada alimentada, sob condi¢des de
Csm = 428,6 g/L e pardmetros 6timos de Fm = 0,44 L/h e Ceo = 34,48 g/L, resultou em uma
concentracgéo total de etanol de 136,9 g/L (17,2 °GL). Este valor foi aproximadamente 65%
superior ao obtido na fermentacdo convencional em batelada alimentada sem remogéo de etanol
por CO..

Campos et al. (2022) investigaram a fermentacdo extrativa para determinar a menor
vazdo de CO; necessaria para minimizar a inibicdo do etanol, manter a temperatura de
fermentagdo a 34 °C e reduzir o consumo de agua de resfriamento. Foram realizados
experimentos de fermentacdes convencional e extrativa a 2,5 vvm (volume de gas aspergido
por volume de liquido por minuto), com base em estudos anteriores de stripping (RODRIGUES
et al., 2018; SONEGO et al., 2016; SONEGO et al., 2018). Na fermentacdo convencional, a
temperatura atingiu 39 °C, enquanto na extrativa empregando o CO-, a mesma alcangou até 28
°C, comprovando o potencial do stripping em resfriar o caldo de fermentacdo sem o uso de
agua de resfriamento. Por meio de simulagfes, avaliaram os termos do balanco de energia para
diferentes concentracdes de substrato (Csm) a 34 °C. A remocao de calor devida as vaporizagdes
de etanol e 4agua foi significativa, permitindo uma reducédo de até 62% no volume de agua de

resfriamento com uma vazéo de CO; de 0,7 vvm para Csm de 285,7 g/L.

Veloso et al. (2023) simularam fermentagdes extrativas com concentragdo de ART no
mosto (Csm) de 300 g/L para diferentes temperaturas, determinando valores 6timos de vazao
volumétrica de CO- (L/h) e o0 momento de inicio e término da extracdo por CO,. Com base
nesses dados, foram realizadas validacdes experimentais para Csm =300 g/L a 34 e 28 °C, com
vazdes volumétricas de CO> de 540 e 900 L/h, respectivamente, observando-se reducgdes de
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67,0% (34 °C) e 66,4% (28 °C) no volume de agua utilizado para manter a temperatura

constante em comparagdo com a fermentagdo convencional.

Nesse sentido, os estudos anteriores contribuiram significativamente para o avanco da
fermentagdo alcoolica extrativa por CO. No entanto, até agora, nenhum dado foi encontrado
na literatura investigando vazbes 6timas de CO, para manter a temperatura do caldo de

fermentacdo sem o uso de &gua de resfriamento.

Este capitulo teve como objetivo avaliar a vazdo volumétrica 6tima de CO; na
fermentacgdo alcodlica extrativa por CO2 para remover o calor gerado no processo, mantendo a
temperatura do caldo préxima ao set-point. Foram realizadas simulac¢des variando o nimero de
vazdes volumetricas de CO2 em um periodo de otimizagdo de 8 horas nas temperaturas de 30,
32 e 34 °C. Em seguida, foi realizado experimento de fermentacdo extrativa a 34 °C. Neste
experimento, oito valores diferentes de vazdes de CO, foram empregados para validar o estudo

realizado.

4.2. Modelagem e otimizacdo da fermentacdo alcodlica extrativa em batelada
alimentada

4.2.1. Balancos de massa

Os balangos de massa total (V), células totais (Cx), células viaveis (Cxv), substrato (Cs)
e etanol (Cg) foram descritos pelas Equacdes (4.2.1) a (4.2.5), considerando as mudancas no
volume de caldo (V) e assumindo a producdo de etanol como associada ao crescimento celular
(VELOSO et al., 2023).

dt M Pa
dCy 1 dv
B 4.2.2
a H Cxv vV dt Cx (422)
dCyy 1 dv

— e 4.2.3
a Cxv vV dt Cav (42:3)
dCs  Fy 1 1 av

=M ey — —— i Cyy — — " C 2.
At~V UM Ty BTV e (4.2.4)
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e _Toss g —c (k - dV) 4.25
dt_YX/S” o rE\"E Ty at (4.2.5)
Onde:

V é o volume do caldo (L), Fy é a vazdo volumétrica de alimentagdo do mosto (L/h), k; é a
constante de remocao de etanol (1/h), k, é a constante de remogdo da agua (1/h), p4 é a massa
especifica de agua (g/L), Cxy € a concentracdo de células viaveis (g/L), Cx é a concentracdo
total de células (g/L), u é a velocidade especifica de crescimento celular (1/h), Cs € a
concentracdo de substrato (g/L), Csy € a concentragdo de substrato no mosto (g/L), Yy/s € 0
coeficiente de rendimento de substrato a células (gx/gs), Cx € a concentracdo de etanol (g/L), e

Yg,s: coeficiente de rendimento de substrato a etanol (ge/gs).

A velocidade de crescimento celular é descrita por meio do modelo cinético hibrido,
representado pela Equacdo (4.2.6), que leva em consideracdo as inibicdes pelo substrato
(ANDREWS, 1968), pelo etanol (LEVENSPIEL, 1980) e pelas préprias células (LEE-
POLLARD-COULMAN, 1983).

(4.2.6)

Onde:

Umax € @ velocidade especifica maxima de crescimento celular (1/h), K5 € a constante de

saturagdo (g/L), K;s € a constante de inibicdo pelo substrato (g/L), Cg_ € a concentracao de

etanol maxima apos a qual o crescimento celular cessa (g/L), n € a poténcia de inibi¢do do

produto (adimensional), Cx € a concentragdo celular maxima apds a qual o crescimento

celular cessa (g/L) e m € a poténcia de inibi¢do da célula (adimensional);

Os termos kg, k, (RODRIGUES et al., 2018), Ks, tmqx, (VELOSO et al., 2019) e p,
(HAYNES, 2015) foram calculados empregando as Equacdes (4.2.7) a (4.2.11),

respectivamente.

kg = 2,7151-107% - bcp, +4,1072- 1073+ T — 1,3166 - 10~ (4.2.7)
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k= 2,8720-1073 o, +1,9279-1075-T — 8,0584 - 105 (4.2.8)
51392 4.2.9
lmax = 4,05 =106+ (e TG ) (4.2.9)
T(°C)-28
Ks = 1435 7 25 (4.2.10)
ps = 1,005-103 - ¢=(3015:107*-T(C) (4.2.11)
Onde:

T € a temperatura do caldo de fermentacdo (°C) e ¢¢o, € a vazdo especifica de didxido de

carbono (vvm, volume de gas por volume de caldo por minuto).

A vazdo especifica de dioxido de carbono (¢¢,,) € calculada como a razdo entre a vazao

volumétrica de CO> (VCOZ em L/min), e o volume do caldo (V em L), pela Equagéo (4.2.12).

(4.2.12)

<.
<

4.2.2. Balanco de energia

O balango de energia no biorreator para fermentacdo alcéolica extrativa por CO, é
descrito pela Equacéo (4.2.13) (CAMPOS et al., 2022).

d_T _ (Qmet + EM - QA - QP - Qvap - QCOZ) (4.2.13)
dt pa " CpaV
Onde:

Q.mee € ataxa do calor metabolico liberado no biorreator (kd/h); E,, é a taxa de energia referente
ao mosto que é alimentado no reator (kJ/h); Q, é a taxa de energia removida pela agua de
resfriamento (kJ/h); Qp €é a taxa do calor perdido pela parede (kJ.h™); QCOZ é a taxa de calor
removido pelo didxido de carbono (kJ/h); Qvap é a taxa de vaporizacgdo de etanol e 4gua (kJ/h);
cp, € a capacidade calorifica da agua a pressao constante (kJ/g.K).

Os termos do balan¢o de energia foram definidos pelas Equacdes (4.2.14) a (4.2.19).
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_ GV (4.2.14)
met — YH
Ey=pa Fu-cp, Tu—T) (4.2.15)
Qa=paFa- Cpa® (TA,sai - TA,ent) (4.2.16)
Qp=U-A-(T = Tamp) (4.2.17)
Qcoz = Pco, * (Vco2 - 60) - Cpco, (TCOZ,sai - TCOZ,ent) (4.2.18)
Gep = kEI\./[C]\‘jE. 4 (A p) + ky - (p;“\—/[ACE) V. @) (4.2.19)
(S, ) e

Onde:

1 ,0- . f . ~
o €o calor metabolico produzido por grama de massa celular produzida (kJ/gx), F4 € a vazdo
H

volumétrica da agua (L/h), T4 s4; € a temperatura de saida da agua (°C), T4 ¢n¢ € @ temperatura
de entrada da agua (°C), Ty € a temperatura do mosto (°C), U é o coeficiente global de
transferéncia de calor do biorreator (kJ/h-m?-°C), A é a area de transferéncia de calor do
biorreator (superficie externa do biorreator) (m?), T,,, € a temperatura ambiente (°C),
Pco,: Massa especifica do didxido de carbono (g/L), ¢, co, é a capacidade calorifica do dioxido
de carbono a pressdo constante (kJ/(g - °C), MMy, € a massa molar de dioxido de carbono
(9/mol), T¢o, sqi € @ temperatura de saida do didxido de carbono (°C), T¢o, en¢: temperatura de
entrada do dioxido de carbono (°C), MMy é a massa molar do etanol (g/mol),Aﬁvap,E é a
entalpia de vaporizacao do etanol (kJ/mol), MM, é a massa molar da agua (g/mol), Aﬁ,,ap,A é

a entalpia de vaporizacéo da agua (kJ/mol), AH,,;, é a entalpia de mistura etanol-agua (kJ/mol).

A entalpia de mistura foi calculada pela correlacdo proposta por Boyne e Williamson
(1967), conforme a Equacgéo (4.2.20):

Aﬁmix = xE - (1 - xE) (4220)
- [1,580 + 1,785 - (1 — 2xg) + 3,487 - (1 — 2xg)?
+3,187 - (1—2x5)% + 1,957 - (1 — 2x)%]

Onde:
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xg: fracdo molar de etanol na fase liquida.

4.2.3. Formulacéo do problema de otimizagdo

Como demonstrado por Campos et al. (2022), os termos do balan¢o de energia podem
descrever o aumento da energia do sistema, como a taxa de calor metabdlico liberado no
biorreator (Q,,e¢), OU a remocdo de energia do sistema como a taxa de energia referente ao
mosto que é alimentado no reator (E,,) (quando Tw < T), a taxa de energia removida pela agua
de resfriamento (Q,), a taxa do calor perdido pela parede (Qp), a taxa de calor removida pelo

diéxido de carbono (QCOZ) e a taxa de vaporizacdo de etanol e agua (Q'vap).

Na fermentagdo convencional, Q, foi 0 termo que contribuiu efetivamente para a
remocdo de calor do caldo de fermentagéo e para manter a temperatura constante. No entanto,

em fermentacGes extrativas, Q,,ap foi o principal termo responsavel pelo resfriamento do caldo

de fermentagdo. Outros termos, como E,, € Qp contribuiram menos para o resfriamento, e 0

termo QCOZ pode ser negligenciado.

Durante o periodo de arraste (stripping), o calor é removido do caldo de fermentacédo
devido a vaporizacdo da agua e do etanol, atraves da mudanca de fase. A energia para que
ocorra a vaporizacao é removida do préprio caldo, fazendo com que ocorra uma diminuigdo de
sua temperatura. Para manter a temperatura do caldo de fermentagdo constante durante toda a
fermentacao, o CO, é aspergido na base do biorreator. Para isso, &€ necessario encontrar a vazao

6tima de CO,, durante o periodo de stripping.

A abordagem proposta visou encontrar a vazao 6tima de CO2 para manter constante a

temperatura do caldo (%E 0) durante todo o processo de fermentacdo, eliminando a

necessidade de agua de resfriamento (F, = 0 - Q4 = 0). Assim, 0 objetivo da otimizagao foi

determinar a vazdo ideal de CO> (Vo,) que atenda essa condigao.

A funcdo objetivo foi definida como o erro quadratico entre a temperatura do meio de
fermentacgdo (T) e o valor desejado (Tset-point) (definido para 30, 32 ou 34°C) em um intervalo
de otimizacdo. Assim, a funcédo objetivo f,, correspondente a cada intervalo de otimizagéo p,
pode ser expressa conforme a Equacao (4.2.21).
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P 5 (4.2.21)
fp = Z(Ti - Tset—point)
i=1

Onde:
np € 0 nimero de temperaturas adquiridas no intervalo de otimizagéo.
O periodo de stripping foi dividido em diferente nimero de subintervalos (p) usando

uma vazéo de CO; constante em cada subintervalo (V¢,,(p)). Foram avaliados 1, 2, 4, 8, 16 e

32 subintervalos.
Desta forma, o problema de otimizacéo foi definido como:

minimizar ( fy)
sujeitoa 0 < Vgoo(p) < 20

A restricdo assegura que a vazao volumétrica de CO, em cada subintervalo p (V¢o2(p))
permaneca dentro dos limites fisicos adotados no estudo, com 0 como limite inferior e 20 L/min
como limite superior. A otimizagéo néo linear foi realizada em duas etapas: (i) inicialmente, as
suposicdes para Vo, (p) sdo fornecidas pelo algoritmo genético, e (ii) a minimizagéo do erro
da funcdo objetivo (f,) foi calculada utilizando o algoritmo de Programagdo Quadratica
Sequencial (Sequential Quadratic Programming - SQP) (minimizacdo quadrética) (RAO,
2009).

A escolha de utilizar algoritmo genético seguido pelo método SQP é justificada pela
natureza ndo linear e complexa do modelo matematico. Algoritmos genéticos (Genetic
Algorithm — GA) sdo reconhecidos por sua capacidade de lidar com problemas de otimizagéo
ndo linear e explorar espacos de busca complexos, enquanto o método SQP é eficaz na
resolugéo de problemas de otimizagdo néo linear restritos, garantindo convergéncia global em
muitos casos. Dessa forma, os valores iniciais necessarios para 0 método SQP sdo encontrados
pelo GA, o que garante uma exploracdo adequada do espaco de busca e uma convergéncia

rapida.

Trés fermentagdes extrativas foram simuladas para o valor desejado (Tset-point) de 30, 32
e 34 °C. O volume de trabalho do biorreator foi de 10 L, preenchido inicialmente com 3 L (Vo)
de uma suspencéo de levedura contendo 100 g/L (Cxo) com 80% de viabilidade. O processo
comecou como batelada alimentada, sendo o mosto alimentado nas primeiras 5 horas

(Csm =300 g/L). O stripping foi realizado durante 8 horas a partir do inicio do experimento e 0
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periodo total de fermentacdo foi definido para 8 horas. A Tabela 4.1 apresenta as condi¢Ges

operacionais e 0s parametros adotados nas simulacdes.

Tabela 4.1 — Valores dos parametros utilizados nas simula¢@es nas otimizacdes.

Parametro Valor Unidade Referéncia
CEppox (119,2%; 105,0°; 99,79 g/L Veloso et al. (2022)
n (0,27%; 0,28%; 0,30°) - Veloso et al. (2019)
m (2,87% 2,16" 1,119 - Veloso et al. (2022)
Csum 300,0 g/L Autora
F 1,4 L/h Autora
Cx,\0r 320,0 g/L Monbougquette (1992)
K 170,0 g/L Veloso et al. (2019)
Yy/s 0,0410 gx/gs Autora
Ye/s 0,450 0e/Qs Autora
Cp, 4,2x 107 kJ/(g-°C) Haynes (2015)
Yy 0,1 gx/kJ Shuler and Kargi
(2002)
Ty 32,0 °C Autora
Tamb 25,0 °C Autora
U 5,64 kJ/(h-°*m?°C) Veloso et al. (2023)
Pco, 1,8 g/L Haynes (2015)
Cpeo, 8,4 x 10 kJ/(g-°C) Haynes (2015)
(Tco,sai — Tcoyent) 2,0 °C Autora
MMc,, 44,0 g/mol Haynes (2015)
MM 46,1 g/mol Haynes (2015)
MM, 18,0 g/mol Haynes (2015)
AHyop 42,32 kJ/mol Haynes (2015)
AHyap 4 43,99 kJ/mol Haynes (2015)

*0s sobrescritos a, b e ¢ correspondem aos valores dos parametros adotados para as

temperaturas desejadas (Tset-point) de 30, 32 e 34°C, respectivamente

Para cada valor de Tset-point Simulado, foram realizados seis estudos de otimizagdo, cada



74

um utilizando um namero diferente de subintervalo. O primeiro consistiu em utilizar uma vazéo
constante de CO2 (Vpp(1)) durante todo o periodo de stripping. Os outros estudos
subsequentes dividiram o periodo total de stripping (8 h) em subintervalos de tempo menores,
conforme descrito na Tabela 4.2. Em cada subintervalo (p), o algoritmo de otimizagéo

determinou uma vazéo constante CO2 (V2 (p)).

Tabela 4.2 - Descrigédo dos estudos de otimizacgéo para cada valor Tset-point (30, 32 € 34 °C).

Estudo de NuUmero de Tamanho do Vco,(P)
Otimizacdo # subintervalos (p) subintervalo (h) (L/min)
1 1 8,0 V(coz)(l)

2 2 4,0 Veo,(1) = Veo,(2)

3 4 2,0 Veo,(1) = Vo, (4)

4 8 1,0 Veo,(1) = Vo, (8)

5 16 05 Veo, (1) = Veo, (16)

6 32 0,25 Veo,(1) = V¢o,(32)

Fonte: Arquivo pessoal da autora.

O algoritmo de otimizacéo foi implementado no software MATLAB® (R2021a), com
base no modelo matematico descrito anteriormente. O GA foi configurado com um limite de
100 iteracOes, controlando o tempo de execucgéo e evitando esfor¢o computacional excessivo
caso o algoritmo ndo encontre melhorias significativas. Apds a etapa do GA, a otimizacdo foi
refinada com a fungdo fmincon, que ajustou os pardmetros iniciais, minimizando a fungéo
objetivo e respeitando as restri¢cdes de vazdo de CO,. Este metodo garantiu uma convergéncia
eficiente e robusta para problemas de otimizagdo néo linear restrita. O modelo foi resolvido
numericamente com o solver odel5s, adequado para equacdes diferenciais rigidas, configurado
com tolerancias rigorosas (RelTol = 10 e AbsTol = 10°°), assegurando estabilidade numérica e

alta precisdo nas simulacdes do processo de fermentacao.

As simula¢Ges computacionais foram realizadas em um notebook equipado com
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processador Intel® Core i5-3337U 1,80 GHz, 8 GB de RAM e arquitetura de 64 bits.

4.3. Materiais e métodos

4.3.1. Equipamento

As fermentagdes extrativas foram conduzidas em um biorreator pneumatico coluna de
bolhas construido em vidro borossilicato, com volume de trabalho de 10 L, didmetro interno de
16,0 cm, altura do liquido de 49,5 cm e altura total de 67,6 cm. O biorreator foi isolado
termicamente com camadas de isopor para minimizar a dissipacdo de calor pelas paredes,
resultando em um diametro externo de 28,2 cm. O CO- foi introduzido no biorreator por meio
de um aspersor perfurado com 180 furos, cada um com diametro de 0,5 mm e espacados de 2,0
mm. Ao final do processo de arraste por CO, 0 sistema de agitagdo mecanica foi ativado para

garantir a mistura adequada do caldo de fermentacdo (CAMPOS et al., 2022).

4.3.2. Microrganismo e meio de cultura

O microrganismo utilizado nos experimentos foi a levedura Saccharomyces cerevisiae
Y-904, fornecida pela AB Brasil Industria e Comércio de Alimentos Ltda. A levedura (300 g,
base seca) foi pré-hidratada em 3 L de dgua destilada (Vo) para atingir uma concentragéo celular
inicial de 100 g/L (Cxo), constituindo o inoculo, que correspondeu a 30% do volume de trabalho
(SONEGO et al., 2018).

O meio de cultura foi preparado para simular o melago de cana diluido com caldo de
cana utilizado no processo industrial, com a seguinte composi¢do: sacarose (1.970 g,
equivalente a 2.100 g de agucares redutores totais, ART), extrato de levedura (82 g), KH2PO4
(67 g), ureia (64 g), MgSO4 - 7H20 (17 g) e agua destilada até completar 7 L. O pH foi ajustado
para 4,6 utilizando solugdo de HCI 1,0 M (ALMEIDA et al., 2021).

4.3.3. Procedimento experimental
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O experimento de validacdo do modelo foi realizado em duplicata, utilizando oito
vazdes 6timas de CO; diferentes (uma vazéo de CO- constante para cada subintervalo de tempo;

p = 8), ajustadas a cada hora para manter a temperatura do caldo de fermentacao a 34°C.

Inicialmente, o indculo foi adicionado ao reator, preenchendo 30% do volume total.
Apds 20 minutos de homogeneizagao, foram adicionados 7 L de mosto com vazédo constante de
1,4 L/h, utilizando uma bomba peristaltica (Modelo 120 U, Watson-Marlow). A vazéo de CO;
(99,5% de pureza) foi iniciada e mantida por 8 horas para manter a temperatura proxima de
34°C, sem necessidade de agua de resfriamento. O CO. foi fornecido por um cilindro (25 kg,
60 atm quando cheio) e injetado no biorreator por meio de um aspersor transversal perfurado
(VELOSO et al., 2023).

A vazao volumétrica de CO; (L/min) foi ajustada por um controlador de fluxo massico
(GFC 37, Aalborg) com valor inicial de 7,5 L/min, alterado de hora em hora (para cada
subintervalo de tempo). Apds 6 h de fermentacdo, ndo foi mais necessario o uso de CO; para
manter a temperatura proxima a 34 °C. Para garantir a homogeneizacdo do caldo de
fermentacao, foi utilizado um impelidor (Gehaka, AM-20), com velocidade ajustada para 250
rpm. Os dados de temperatura do caldo de fermentacao (T1), mosto (T2) e ambiente (T3) foram
coletados a cada 5 minutos por meio de sensores conectados a um microcontrolador (Arduino).
As temperaturas do mosto (Tm) e ambiente média (Tamb) foram de 32,0°C e 23,7°C,

respectivamente.

A cada hora, uma amostra de 2 mL do caldo de fermentacdo foi retirada para quantificar
as concentracfes de células totais e viaveis, substrato e etanol. Para controlar o excesso de
espuma, foi adicionado um agente antiespumante comercial (Qualifoam), conforme necessario.

A configuracdo experimental utilizada no experimento é ilustrada na Figura 4.1.
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Figura 4.1 - llustracdo esquematica do aparato experimental utilizado para validagdo
experimental da fermentacéo extrativa utilizando vazdes 6timas de CO, para manter a
temperatura do caldo a 34°C.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

4.3.4. Métodos analiticos

Amostras (2 mL) do caldo de fermentacédo foram retiradas a cada 1 hora e centrifugadas
a10.414 x g a 4°C por 10 minutos (centrifuga modelo 5810-R, Eppendorf). O sobrenadante foi
separado da massa sedimentada (células), que foi lavada com &gua destilada, centrifugada
novamente e seca a 60°C. A concentragéo celular total (Cx) foi obtida pela relagéo entre a massa
seca e 0 volume da amostra (2 mL). A viabilidade celular foi determinada pelo método do azul
de metileno (LEE et al., 1981) utilizando uma camara de Neubauer (Bright Line, Boeco,
Alemanha) e um microscopio optico (BX51, Olympus). A concentracdo de células vidveis

(Cxv) foi calculada multiplicando Cx pela viabilidade celular.

O sobrenadante foi diluido (1:20) em &gua ultrapura, filtrado com filtro de nailon (25
um). As concentracfes de sacarose, glicose, frutose e etanol foram determinadas por
cromatografia liquida de alta eficiéncia (HPLC, Waters, EUA). Utilizou-se um cromatografo
equipado com um amostrador automatico (Modelo 717 plus, Waters), um detector de indice de
refragdo (Modelo 2414, Waters) operado a 40°C, e uma coluna Sugar-Pak | (300x6,5 mm, 10
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pum, Waters) operada a 80°C. Uma solucdo de 50 mg/L de etilenodiaminotetraacetato de célcio
dissoddico hidratado em agua ultrapura foi usada como eluente, com uma vazéo de 0,5 mL/min.
Os padroes utilizados foram solucdes de sacarose, glicose, frutose e etanol com concentragdes
entre 0,1e 8,0 g/L.

4.4. Resultados e discussao

Um dos principais fatores que afetam o desempenho da fermentacdo do etanol é a
temperatura. Nas fermentacdes convencionais, o resfriamento da cuba de fermentacdo é
realizado por trocadores de calor com agua de resfriamento. No entanto, nem sempre € possivel
manter a temperatura de fermentacdo devido as limitagcbes como a temperatura de entrada da
agua de resfriamento (em torno de 28°C) (ANA, 2009) e incrustacdes nos equipamentos que
reduzem a eficiéncia da troca térmica ao longo do tempo (CHAVEZ-RODRIGUEZ et al.,
2013). Estudos anteriores (SILVA et al., 2015; ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022;
VELQOSO et al., 2023) demonstraram que a fermentacao extrativa, com remocéo de etanol por
extracdo de CO, foi capaz de reduzir a temperatura do caldo de fermentacéo, diminuindo a

necessidade de agua de resfriamento para manter constante a temperatura do caldo.

A seguir, sdo apresentados os resultados dos estudos de otimizagéo da vazdo de CO; e

da validacéo experimental para Tset-point de 34°C.

4.4.1. Estudos de otimizacéo

Neste trabalho, o termo do balango energético associado a agua de resfriamento foi
definido como zero (Q, = 0), uma vez que ndo foram utilizados trocadores de calor para
controlar a temperatura do caldo de fermentagédo. Assim, conforme demonstrado por Campos
et al. (2022) a principal contribui¢do para a remocéo de calor do caldo de fermentacdo ocorre
através da vaporizacdo do etanol e da agua devido a remogdo de CO; (Q',,ap) que depende da
vazdo de CO; (VCOZ). Portanto, utilizando o modelo matematico desenvolvido para a
fermentacdo extrativa de etanol, foi possivel realizar diferentes estudos de otimizacéo,

dividindo o periodo total de arraste (8 horas) em subintervalos menores de tempo. Dessa forma,
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foi encontrada uma VCOZ 6tima para cada periodo, a fim de manter a temperatura do caldo

proxima ao valor do set-point.

Independentemente da temperatura desejada, quanto maior o nimero de subintervalos
de tempo utilizados na otimizagdo menor serd o erro entre a temperatura desejada (Tset-point) € &
temperatura do caldo de fermentacio durante a fermentacdo extrativa. E importante ressaltar
que foi utilizado CO- até as primeiras seis horas de fermentacdo. Nas duas ultimas horas, ndo

foi necessario utiliza-lo, pois a taxa de geracédo de calor pelas células nesta fase era muito baixa.

A Figura 4.2 ilustra os resultados obtidos nos estudos de otimizacéo realizados a 34 °C.
Nas fermentaces realizadas com uma (Figura 4.2a) e duas vazdes de CO; (Figura 4.2b), a faixa
de variagdo de temperatura foi superior a 1 °C. Nas fermentacdes utilizando dezesseis (Figura
4.2¢) e trinta e duas (Figura 4.2f) vazdes de CO», a variacao de temperatura foi de no maximo
0,3 °C. Os resultados simulados realizados a 30 e 32 °C foram semelhantes aos obtidos a 34 °C

e, por simplicidade, ndo sdo mostrados aqui.
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Figura 4.2 - Perfis de temperatura obtidos nos estudos de otimizacgéo realizados. (a) uma
Vo, 6tima em um periodo de 8 horas (p = 1), (b) duas V., 6timas em um periodo de 4 horas
(p = 2) (c) quatro VCOZ 6timas em um periodo de 2 horas (p = 4), (d) oito VCO2 em um periodo
de 1 hora (p = 8), (¢) dezesseis VCO2 6timas em um periodo de 0,5 hora (p = 16) e (f) trinta e

duas VCOZ otimas em um periodo de tempo de 0,25 hora (p = 32) para Tset-point = 34 °C.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

Os perfis de temperatura em todas as otimizagfes seguem a mesma tendéncia,

independentemente do valor do set-point de temperatura (30, 32 ou 34°C). No entanto, séo
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necessarias vazfes de CO2 mais elevadas para manter Tset-point de 30°C em compara¢do com

34°C (Anexo 1). Para minimizar o consumo de CO, foi adotado um set-point de 34°C.

A Figura 4.3 ilustra os valores de VCOZ em cada estudo de otimizacdo (diferentes
subintervalos) para o set-point de 34 °C.

Figura 4.3 - Valores de vazdes 6timas de CO- (VCOZ) usados em cada estudo de otimizacao
usando diferentes subintervalos de tempo (p) a34 °C: (a)p=1,(b)p=2,(c) p=4, (d) p =8,
(e)p=16¢e (f)p=32
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

A vazéo de CO; (L/min) variou de acordo com a durac¢do do subintervalo de tempo,
conforme mostrado na Tabela 4.2. Quanto menor o subintervalo de tempo, maior o nimero de

vazdes Otimas de CO,. Uma tendéncia pode ser observada para os periodos p = 8, 16 e 32:
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quanto maior o valor de p, menor a vazao no inicio (de 0 a 1 hora) e no final da fermentagéo
(de 6 a 8 horas). Durante o periodo de 1 a 6 horas, os valores da taxa de fluxo de CO; foram
mais altos e mudaram menos significativamente devido ao alto calor metabdlico gerado pelo
crescimento celular durante esse periodo. A quantidade total de CO, (em L) calculada nos
estudos simulados a 30, 32 e 34 °C é apresentada na Tabela 4.3. Pode-se observar que 0 aumento
do ponto de ajuste da temperatura do caldo e o nimero de subintervalos utilizados no periodo

de stripping diminuem a quantidade total de CO. utilizada no processo.

Tabela 4. 3 - Quantidade total de CO- utilizada para manter a temperatura do caldo constante
em 30, 32 e 34 °C.

NUmero de Quantidade total  Quantidade total Quantidade total
subintervalos (p) de V¢o, (L) de V¢o, (L) de Veo, (L)
a30°C a32°C a34°C
1 7,1093 x 10° 6,1042 x 10° 5,0780 x 10°
2 6,8478 x 10° 5,7993 x 10° 4,752 x 10°
4 6,2235 x 10° 5,3381 x 10° 4,4164 x 103
8 6,1957 x103 5,3214 x 10° 4,3577 x 10°
16 6,2570 x 10° 5,3535 x 103 4,3486 x 10°
32 6,2055 x 10° 5,2938 x 10° 4,4886 x 10°

De maneira geral, o valor da funcdo objetivo (fp) (Equacdo 4.2.21) também diminuiu
com 0 aumento do numero de periodos (p) de vazdes 6timas de CO> (VCOZ). Observou-se um
desempenho superior (convergéncia) em relacdo ao valor do set point ao comparar 0s estudos
de otimizacéo 1 e 6 realizados para Tset-point = 34°C, com um ganho de cerca de 95%, conforme

ilustrado na Figura 4.4.

Figura 4.4 - Desempenho da funcédo objetivo (f,) de acordo com o aumento dos subintervalos
de tempo (p) correspondentes a VCO2 (p).
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

No entanto, o tempo de processamento para cada estudo de otimizacdo aumentou
significativamente com o nimero subintervalos (p) utilizados. Por exemplo, a temperatura
desejada de 34°C, o tempo médio de processamento foi de 1 minuto e 35 segundos para um
subintervalo, 1 minuto e 21 segundos para dois subintervalos, 3 minutos e 18 segundos para
quatro subintervalos, 21 minutos e 24 segundos para oito subintervalos, 2 horas e 24 minutos

para dezesseis subintervalos e 10 horas e 2 minutos para trinta e dois subintervalos.

4.4.2. Validacéo experimental

O calor gerado durante a fermentacdo é proveniente do crescimento celular e esta
diretamente relacionado a viabilidade celular. Estudos anteriores (ALMEIDA et al., 2021;
VELOSO et al., 2023) compararam experimentalmente o calor gerado com os valores teéricos
de Q,,. dados pela Equacdo 4.2.14, mostrando variacbes de até 6%. Para 0 experimento
realizado na temperatura de 34°C, adotou-se a priori uma viabilidade celular de 80%. O periodo
de stripping foi dividido em oito subintervalos (p = 8) de uma hora cada um, empregando um
valor de vazdo volumétrica de CO. em cada subintervalo. Ao final do experimento, a analise
da concentracdo de células viaveis (Cxv) foi realizada empregando o método do azul de
metileno. O valor da viabilidade encontrada foi de 83%.
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No inicio da fermentacdo, até a primeira hora foi utilizada a vazdo volumétrica de CO>
de 7,5 L/min. Nas duas horas seguintes foi necessario utilizar uma vazédo de CO; a 16,4 L/min
para manter a temperatura abaixo de 34°C, devido a maior geracdo de calor na fase exponencial
da fermentacdo (ALMEIDA et al., 2021). Nas duas horas finais, a temperatura permaneceu
proxima de 34°C sem necessidade de uso do gas de arraste, alinhando-se as previsdes do
modelo. Assim, 0 modelo capturou com precisdo a dindmica de temperatura e concentracoes,
otimizando a vazédo de CO; (VCOZ) para cada intervalo de uma hora, conforme mostrado nas

Figuras 4.5 e 4.6, respectivamente.

Figura 4.5 - Perfis de temperatura simulado (-) e experimental (J) para oito vazdes 6timas de
CO2 (V¢o,) @ Tset-point de 34°C.
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Figura 4.6 - Perfis de concentracdes simuladas (-) e experimentais para células totais (A),
células vidveis ('), substrato (<) e etanol (o) para oito vazdes 6timas de CO, (VCOZ) a Tset-
point de 34°C.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

Com base nos resultados, foi possivel demonstrar que a vazdo de CO; pode ser utilizada
para remover o calor produzido durante a fermentacdo do etanol. Isso permitiu manter a
temperatura do caldo de fermentacdo préxima ao set-point sem a necessidade de utilizar agua

de resfriamento.

Para determinar a condicdo ideal de temperatura entre as descritas neste estudo, varios
critérios devem ser considerados. Fatores como a duracdo da fermentacdo sdo importantes, pois
temperaturas mais elevadas geralmente favorecem a cinética da reacdo, acelerando o processo
de fermentacéo e reduzindo o volume total de CO2 necessario para manter a fermentagéo na
temperatura desejada. No entanto, temperaturas mais altas também tornam o caldo de
fermentacdo mais suscetivel & contaminacdo bacteriana e a menor resisténcia da levedura ao

etanol.

Durante a fermentacéo do etanol, nas condi¢bes de presséo e temperatura em que 0

processo é conduzido, sdo gerados aproximadamente 425 L de CO; (na temperatura e pressao
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do processo) para cada litro de etanol produzido (SONEGO et al., 2014). Este CO; é altamente
puro, com uma pureza de cerca de 99% (BAINS et al., 2017), e atualmente néo é utilizado no
processo. Uma estratégia inovadora apresentada consiste no uso da vazao de CO2 para manter
a temperatura do caldo de fermentacdo proxima ao set-point durante o processo. Além de
aumentar a eficiéncia operacional, essa abordagem pode reduzir os custos de manutengdo dos

trocadores de calor e economizar 4gua nesta etapa da producao.

Contudo, para aplicagBes industriais, seria interessante realizar uma analise técnico-

econdmica e ambiental do processo, o que ndo faz parte do escopo deste trabalho.

4.5. Conclusoes

Os valores otimizados da vazdo de CO: (I'/CO2 (i)) determinados para as trés
temperaturas simuladas (30, 32 e 34 °C) para os diferentes subintervalos (p =1, 2,4, 8, 16 ou
32) mantiveram efetivamente a temperatura do caldo de fermentacdo proxima do valor
desejado, eliminando a necessidade de agua de resfriamento. No entanto, esse aprimoramento
foi acompanhado por um aumento significativo no tempo de processamento, variando de 1
minuto para uma Unica vazao 6tima de CO> para mais de 10 horas para 32 vazfes de CO a 34
°C. Aumentar o numero de vazdes de CO> durante o processo de fermentagcdo minimizou o erro

da funcdo objetivo.

Além disso, a validagdo experimental para a Tset-point de 34 °C e oito vazdes Gtimas de
CO,, alteradas a cada hora, demonstrou que o perfil simulado correspondeu muito bem ao
experimental, com uma variagdo maxima de 0,5 °C. As vazdes volumétricas de CO> estimadas
fornecem informagdes valiosas para a realizagcdo de experimentos de bancada, piloto e em
escala industrial na faixa de temperatura de 30 a 34 °C, representando uma estratégia
promissora para aplica¢des industriais e visando melhorar o controle de temperatura durante a

fermentacao.

Este aspecto continua sendo uma limitag&o significativa no processo, uma vez que 0s
sistemas de resfriamento que utilizam trocadores de calor a placas em usinas de etanol de cana-

de-acucar frequentemente ndo funcionam de forma eficiente.
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CAPITULO5

OTIMIZACAO DA REMOCAO DE CALOR E MANUTENCAO
DA TEMPERATURA INSPIRADA EM CONTROLE
PREDITIVO BASEADO EM MODELO APLICADO EM
FERMENTACAO ALCOOLICA EXTRATIVA EMPREGANDO
CO;
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5.1. Introducgéao

A fermentagéo alcoodlica € um processo exotérmico que requer a remogao continua de
calor para manter condigdes ideais de operacdo (FONSECA et al., 2013). Na maioria das usinas,
o sistema de resfriamento empregado consiste em trocadores de calor a placas acoplados a dorna
de fermentacdo. O fluido refrigerante utilizado é a agua, geralmente na temperatura de 28 °C
(ANA, 2009). A maioria dos processos de fermentacdo ocorre na faixa de 30—35 °C (SANTOS
et al., 2015) e requer um controle rigoroso dentro de + 0,5 °C da temperatura definida para
garantir a eficiéncia do processo (IMTIAZ et al., 2013).

A temperatura é um parametro que afeta significativamente o desempenho das células,
impactando tanto o metabolismo quanto a atividade celular da levedura Saccharomyces
cerevisiae (AMILLASTRE et al., 2012). Temperaturas subotimas podem reduzir a cinética de
producéo de etanol e os rendimentos de etanol e células, enquanto temperaturas elevadas podem
comprometer a viabilidade celular e diminuir a tolerancia ao etanol (ALDIGUIER et al., 2004;
TORIJA et al., 2003). Condigdes inadequadas de temperatura também podem favorecer o
crescimento de leveduras selvagens, que competem com S. cerevisiae por substrato, resultando
no aumento de subprodutos indesejaveis, formacdo excessiva de espuma e a necessidade de

uma grande quantidade de antibidticos para controlar a contaminagéo (FONSECA et al., 2013).

Diversos trabalhos tém abordado o controle de temperatura da fermentacdo alcoolica
através da manipulacdo da vazao de fluido refrigerante (dgua) em reatores encamisados em
modo continuo (NAGY, 2007; LAWRYNCZUK, 2008; IMTIAZ et al., 2013; IMTIAZ et al.,
2014; PACHAURI et al., 2017; FLORES-HERNANDEZ et al., 2018; BAKOSOVA et al.,
2019; KUMAR et al., 2019; PETRE, SELISTEANU, ROMAN, 2021; MOHAN et al., 2022).
Fonseca et al. (2013) realizaram o controle de temperatura por meio das vazdes de agua fria (15
°C) e quente (60 °C). Costa et al. (2002) desenvolveram uma abordagem alternativa, utilizando
uma unidade de separacdo flash sob véacuo, sem a necessidade de trocadores de calor. Nesse
método, a recirculacdo de vapor e liquido visa remover etanol por vaporizacdo, mantendo a
concentracdo de etanol no fermentador em torno de 40 g/L e facilitando o controle de

temperatura.

A estratégia de Controle Preditivo Baseado em Modelo (MPC) busca melhorar o
desempenho do processo resolvendo um problema de otimizagdo para determinar a trajetoria
ideal do vetor de controle em um horizonte de previsdo futuro. Utilizando um modelo de

processo, 0s Vvalores previstos dos parametros controlados guiam essa otimizacdo (NAGY,
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2007). No contexto da fermentacdo alcoolica, uma estratégia de controle eficiente é
fundamental, pois pode minimizar custos e reduzir o impacto ambiental ao manter o processo
sob condicdes ideais. No entanto, controlar processos biotecnoldgicos apresenta desafios
significativos devido & complexidade do metabolismo microbiano e & ndo linearidade de sua
cinética (COSTA et al., 2002). O MPC é particularmente eficaz nesse cenario, pois permite a
consideracdo das restricbes impostas as entradas (variaveis manipuladas) e saidas (variaveis
controladas) do processo, 0 que é essencial para garantir a qualidade, eficiéncia econdmica e
seguranca. Além disso, as técnicas de MPC sdo altamente eficientes no controle de processos
multivaridveis (LAWRYNCZUK, 2008).

A fermentacdo alcodlica extrativa com arraste por dioxido de carbono (CO2) mostra-se
como uma solucdo eficaz para superar as limita¢cdes da fermentacdo convencional, como o
efeito inibitorio do etanol e a dificuldade em manter a temperatura constante. Neste processo,
0 CO- é utilizado para remover o etanol do caldo de fermentacdo por vaporizagéo, reduzindo a
inibigdo e permitindo o uso de mostos com concentragdes de substrato mais elevadas (cerca de
400 g/L) (SONEGO et al., 2016; SONEGO et al., 2018; RODRIGUES et al., 2018, VELOSO
et al., 2023). Isso pode resultar em um aumento de até 70% na produtividade de etanol (17 °GL)
em comparacao com a fermentacao convencional (SONEGO et al., 2018). Além disso, a técnica
facilita a remocao de calor do caldo de fermentacédo e reduz significativamente o consumo de
agua de resfriamento em mais de 60% (SILVA et al., 2015; ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS
etal., 2022; VELOSO et al., 2023). Campos et al. (2022) demonstraram que o uso de CO, pode
resfriar o caldo de fermentacdo sem a necessidade de dgua de resfriamento, comprovando sua

eficiéncia na manutencdo da temperatura.

Apesar desses avancos, o uso da vazdo volumetrica de dioxido de carbono como variavel
manipulada para o controle de temperatura na fermentacdo alcodlica, especialmente na
fermentacdo batelada alimentada, ainda ndo foi explorado, constituindo a lacuna que justifica
este trabalho. Este capitulo foca no controle de temperatura utilizando o MPC na fermentacéo
alcodlica extrativa por meio da vazdo de CO». Foram realizadas simulacgdes para determinar as
vazdes de CO, necessarias para manter a temperatura constante, seguidas de validacdo
experimental para uma fermentacéo a 35 °C.
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5.2. Formulagéo do Problema de Otimizacgdo do Controle Preditivo Baseado em
Modelo

O Controle Preditivo Baseado em Modelo (MPC) é uma técnica avancada de controle
(GARCIA, 2019) que se baseia em trés elementos principais: o modelo de predicédo, a fungdo
objetivo e a lei de controle (CAMACHO e BORDONS, 2007).

O modelo de predicdo deve ser capaz de capturar a dindmica do processo e prever a
saida do sistema em instantes de tempo futuros (horizonte de predi¢do). Além disso, 0 modelo

deve ser intuitivo e simples de implementar.

A funcdo objetivo visa garantir que a saida futura (Y (k+i)) no horizonte de predi¢éo siga
o sinal de referéncia determinado (Yset-point). Geralmente, este critério assume a forma de uma

funcdo quadratica dos erros entre o sinal de saida previsto e a trajetdria de referéncia prevista.

A lei de controle é obtida pela minimizacdo da funcéo objetivo. Para isso, os valores das
saidas previstas (Y (k+i)) sdo calculados em funcao dos valores passados das entradas U e saidas
Y, bem como dos sinais de controle futuros (U(k+i)), utilizando o modelo escolhido. A cada
instante At, o horizonte de predigdo é deslocado para o futuro, aplicando-se o primeiro sinal de
controle da sequéncia calculada (CAMACHO e BORDONS, 2007).

A estrutura basica da estratégia MPC que utiliza os elementos de controle
correspondentes a variavel controlada (), o valor de referéncia da variavel controlada (Y set-
point) @ variavel manipulada (U) no passado e no futuro, o tempo de amostragem (At) e o

horizonte de predicdo é ilustrada na Figura 5.1.

Como demonstrado por Campos et al. (2022), é possivel empregar o gas didxido de
carbono (COz) em fermentacdes extrativas para remover calor do caldo de fermentacéao e ajudar
a manter a temperatura constante, sem a utilizacdo de adgua de resfriamento. Portanto, o MPC
foi empregado para controlar a temperatura do caldo de fermentacdo, garantindo que a mesma
se mantivesse proxima ao set-point desejado através da manipulacdo da vazao de dioxido de
carbono (COy). Este controle considera as dindmicas complexas e ndo lineares do sistema,
conforme sera apresentado pelas equacGes do modelo matematico da fermentacéo alcodlica

extrativa em batelada alimentada.
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Figura 5.1 - llustracdo da estratégia de Controle Preditivo Baseado em Modelo (MPC).
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Fonte: Adaptado de (SEBORG et al., 2011).

5.2.1. Modelagem e controle preditivo da fermentacéo alcoolica extrativa em
batelada alimentada

Os balangos de massa total (V), células totais (Cx), células viaveis (Cxv), substrato (Cs)
e etanol (Cg) foram descritos pelas Equacdes (5.2.1) a (5.2.5), considerando as mudancgas no
volume de caldo (V) e assumindo a producdo de etanol como associada ao crescimento celular
(VELOSO et al., 2023).

av_ o (kg Cot ks " (pa— Cp))-V (5.2.1)
e~ M Pa
dCy 1 dv
T lxy T o 5.2.2
at MG Ty g & (5:2.2)
dCyy 1 av

=U-Llyy —7 57 5.2.3
dt u- Cxy vV dt Cxv ( )
s _Fu . 1 oo Lldv o
dt v M YX/S# XVTy ar oS (5.2.4)
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e _Toss g —c (k : dV) 5.2.5
dt_YX/SH xv —CE\RET (5.2.5)
Onde:

V é o volume do caldo (L), Fy é a vazdo volumétrica de alimentagdo do mosto (L/h), k; é a
constante de remocao de etanol (1/h), k, é a constante de remogdo da agua (1/h), p4 é a massa
especifica de agua (g/L), Cxy € a concentracdo de células viaveis (g/L), Cx é a concentracdo
total de células (g/L), u é a velocidade especifica de crescimento celular (1/h), Cs € a

concentracdo de substrato (g/L), Csy € a concentragdo de substrato no mosto (g/L), Yy/s € 0

coeficiente de rendimento de substrato a células (gx/gs), Cx € a concentracdo de etanol (g/L), e

Yg,s: coeficiente de rendimento de substrato a etanol (ge/gs).

A velocidade de crescimento celular é descrita por meio do modelo cinético hibrido,
representado pela Equacdo (5.2.6), que leva em consideracdo as inibicdes pelo substrato
(ANDREWS, 1968), pelo etanol (LEVENSPIEL, 1980) e pelas préprias células (LEE-
POLLARD-COULMAN, 1983).

(5.2.6)
Cs Cz \' Cy \'
H= HUmax" C2 ) 1_C ) 1_C
KS + CS + S Emax Xmax

KIS
Onde:

Umax € @ velocidade especifica maxima de crescimento celular (1/h), K5 € a constante de

saturagdo (g/L), K;s € a constante de inibicdo pelo substrato (g/L), Cg_ € a concentracao de

etanol maxima apos a qual o crescimento celular cessa (g/L), n € a poténcia de inibi¢do do

produto (adimensional), Cx__ € a concentracdo celular maxima apds a qual o crescimento

celular cessa (g/L) e m é a poténcia de inibicao da célula (adimensional).

Os termos kg, k, (RODRIGUES et al., 2018), Ks, tmqx, (VELOSO et al., 2019) e p,
(HAYNES, 2015) foram calculados empregando as Equacgdes (5.2.7) a (5.2.11),

respectivamente.
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k= 2,7151-1072- $co, +4,1072- 1073-T —1,3166- 1071 (5.2.7)

ky,=2,8720-1073- $co, +1,9279- 107>-T —8,0584 - 107> (5.2.8)

51392 5.2.9

Umax = 4,85 - 106 - (e T(K) ) ( )

Ks = 14,35 - 760 55 (5:2.10)

pa = 1,005 - 103 - ¢—(3.015:107*-T(°0)) (5.2.11)
Onde:

T é a temperatura do caldo de fermentagdo (°C) e ¢¢o, € a vazéo especifica de dioxido de

carbono (vvm, volume de gas por volume de caldo por minuto).

A vazdo especifica de dioxido de carbono (¢¢,,) € calculada como a razao entre a vazao
volumétrica de CO; (VCO2 em L/min), e o volume do caldo (VV em L), pela Equacéo (5.2.12).

Veo, (5.2.12)

bco, = v

O balango de energia no biorreator para a fermentagdo alcoolica extrativa por CO, é
descrito pela Equacéo (4.2.13) (CAMPOS et al., 2022).

d_T . (Qmet + EM - QA - QP - Qvap - QCOZ) (5.2.13)
dt Pa " CpaV
Onde:

Q.mee € ataxa do calor metabolico liberado no biorreator (ki/h); E,, é a taxa de energia referente
a0 mosto que ¢ alimentado no reator (kJ/h); Q, € a taxa de energia removida pela 4gua de
resfriamento (kJ/h); Qp é a taxa do calor perdido pela parede (kJ.h™); QCOZ é a taxa de calor
removido pelo didxido de carbono (kJ/h); Qvap é a taxa de vaporizacgdo de etanol e 4gua (kJ/h);

cp, € a capacidade calorifica da agua a pressao constante (kJ/g.K).

Os termos do balan¢o de energia foram definidos pelas Equacdes (5.2.14) a (5.2.19).

1 Cyy -V (5.2.14)

Qmet = Y,
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Ey=pa Fu-cp, Tu—T) (5.2.15)
QA =pa-Fa-cp,- (TA,sai - TA,ent) (5.2.16)
Qp=U-A(T = Tamp) (5.2.17)
Q'co2 = Pco, * (Vco2 - 60) - Cpco, (TCOZ,sai - TCOZ,ent) (5.2.18)
Gep = kEMCI\Z 4 (A p) + ky - (p;l;/[ACE) V. @) (5.2.19)
() (2

Onde:

1 ,0- . f . ~
o €o calor metabolico produzido por grama de massa celular produzida (kJ/gx), F4 € a vazdo
H

volumétrica da agua (L/h), T, s4; € a temperatura de saida da agua (°C), T4 ¢n¢ € @ temperatura
de entrada da agua (°C), Ty € a temperatura do mosto (°C), U é o coeficiente global de
transferéncia de calor do biorreator (kJ/h-m?-°C), A é a area de transferéncia de calor do
biorreator (superficie externa do biorreator) (m?), T,,, € a temperatura ambiente (°C),

Pco,: Massa especifica do didxido de carbono (g/L), ¢, co, é a capacidade calorifica do dioxido
de carbono a pressdo constante (kJ/(g - °C), MM,, € a massa molar de didxido de carbono
(9/mol), T¢o, sqi € @ temperatura de saida do didxido de carbono (°C), T¢o, ene: temperatura de
entrada do dioxido de carbono (°C), MMy é a massa molar do etanol (g/mol),Aﬁvap,E é a
entalpia de vaporizacdo do etanol (kJ/mol), MM, é a massa molar da agua (g/mol), Aﬁ,,ap,A é

a entalpia de vaporizacéo da agua (kJ/mol), AH,,;, é a entalpia de mistura etanol-agua (kJ/mol).

A entalpia de mistura foi calculada pela correlagdo proposta por Boyne e Williamson
(1967), conforme a Equacéo (4.2.16):

Aﬁmix = xE - (1 - xE) (5220)
- [1,580 + 1,785 - (1 — 2xg) + 3,487 - (1 — 2xg)?
+3,187 - (1—2x5)% + 1,957 (1 — 2x)%]

Onde:

xg: fracdo molar de etanol na fase liquida.
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5.2.2. Funcéo objetivo

A funcéo objetivo do MPC (J) é definida como o erro quadréatico entre a temperatura
prevista (T(k+i)) e o set-point (Tset-point) a0 longo do horizonte de predicéo (P). A cada intervalo
de amostragem, o MPC realiza a predicdo e a otimizacdo da sequéncia de controle, assegurando
que a temperatura do processo se mantenha préxima ao valor desejado, conforme descrito pela
Equacdo (5.2.21):

P—1 (5.2.21)
] = Z(T(k +1i) — Tset—point)2
i=0

Onde:

P € o horizonte de predicao

5.2.3. Configuracao do problema de otimizagéo

No Controle Preditivo Baseado em Modelo (MPC), o problema de otimizagédo visa
encontrar a sequéncia de acdes de controle que minimiza a funcdo objetivo J. A variavel
manipulada é a vazao de didxido de carbono (VCOZ). O objetivo é determinar os valores futuros
dessa variavel manipulada, representados como V¢, (k), Vo, (k + 1), Veo,(k + P —1) de
modo a minimizar o erro quadratico entre a temperatura prevista, T(k + i), € 0 set-point,
Tset—point: @0 longo do horizonte de predicdo P. Esta minimizagédo é descrita pela Equagéo
(5.2.22):

P-1 5 (5.2.22)
min Z(T(k + i) - Tset—point)

sujeitoa 0 < Vgp, < 20

O problema de otimizag&o é resolvido ajustando a sequéncia de vazdo de CO> durante
0 processo de fermentagdo para garantir que a temperatura do processo permanega proxima ao
valor desejado, respeitando as restricdes operacionais do sistema.

Em relagdo as restrigdes, a vazdo de CO2, que é a variavel manipulada, esta limitada ao

intervalo de 0 a 20 L/min. Para o Controle Preditivo Baseado em Modelo, foram adotados os
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seguintes parametros: set-point de temperatura (T,) de 35 °C, horizonte de predicdo (P) igual

a 5, horizonte de controle (N) igual a 1, e tempo de amostragem (At) de 5 minutos (ou 1/12

horas).

A diferenca entre o horizonte de predicao e o horizonte de controle é fundamental para
o desempenho do MPC. O horizonte de predi¢édo (P) é o periodo no futuro sobre o qual o modelo
faz previsdes e planeja as acdes de controle, e deve ser suficientemente longo para capturar a
dindmica completa do sistema. O horizonte de controle (N) é o intervalo durante o qual as acdes
de controle sdo aplicadas diretamente e geralmente é mais curto que o horizonte de predi¢do. A
escolha de um horizonte de predicdo maior permite uma melhor antecipacdo das futuras
condicbes do processo, enquanto um horizonte de controle mais curto simplifica a

implementacéo das acdes de controle e garante uma resposta mais agil do sistema.

O processo de fermentacdo foi configurado com um tempo total de fermentacdo de 7
horas, um tempo total de stripping de 7 horas e um tempo de alimenta¢do do mosto de 5 horas.
As condigdes iniciais do processo foram temperatura inicial (To) de 33 °C, volume inicial (Vo)
de 3 litros e concentracdes iniciais de substrato, etanol, células totais e células viaveis com os
valores de Cso =0 g/L, Ceo = 0 g/L, Cxo = 100 g/L e Cxvo= 90 g/L, indicando uma viabilidade
celular de 90%. Outros parametros relevantes do processo estdo detalhados na Tabela 5.1.

A otimizacdo nédo linear para o Controle Preditivo Baseado em Modelo (MPC) foi
conduzida em duas etapas. Primeiramente, um algoritmo genético foi utilizado para fornecer
valores iniciais para VCOZ, facilitando a convergéncia para solugdes viaveis devido a sua
habilidade em explorar eficientemente o espago de busca ndo linear. Em seguida, a funcédo
objetivo foi minimizada usando o método de Programacédo Quadratica Sequencial (SQP), que
é particularmente eficaz na resolucdo de problemas de otimizacéo ndo lineares com restricdes,
garantindo uma convergéncia sem grandes custos computacionais. O algoritmo de controle
MPC foi implementado no software MATLAB® (R2021a), adotando critérios de convergéncia
para erros relativo e absoluto com preciséo de 107, assegurando a exatiddo das solugdes obtidas.
As simulagdes computacionais foram realizadas em um notebook equipado com processador
Intel® Core i5-3337U a 1,80 GHz, 8 GB de RAM e arquitetura de 64 bits.
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Tabela 5.1 — Valores dos parametros utilizados nas simulacdes para 0 MPC.

Parametro Valor Unidade Referéncia
CEpyor 99,7 g/L Veloso et al. (2022)
n 0,30 - Veloso et al. (2019)
m 1,11 - Veloso et al. (2022)
Csm 300 g/L Autora
F 1,4 L/h Autora
Cx,.on 320,0 g/L Monbouquette (1992)
K;s 170,0 g/L Veloso et al. (2019)
Yy/s 0,0410 gx/gs Autora
Ye/s 0,420 ge/Qs Autora
Cp, 4,2x 107 kJ/(g-°C) Haynes (2015)
Yy 0,1 gx/kJ Shuler and Kargi (2002)
Ty 32,0 °C Autora
Tomp 22,0 °C Autora
U 5,64 kJ/(h-°-m?-°C) Veloso et al. (2023)
Pco, 1,8 g/L Haynes (2015)
Coco, 8,4 x 10 kJ/(g-°C) Haynes (2015)
(Tco,,sai = Tcoyent) 2,0 °C Autora
MMco, 44,0 g/mol Haynes (2015)
MM, 46,1 g/mol Haynes (2015)
MM, 18,0 g/mol Haynes (2015)
AH,op 42,32 kJ/mol Haynes (2015)
AHyap4 43,99 kJ/mol Haynes (2015)
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5.3. Materiais e métodos

5.3.1. Equipamentos principais

5.3.1.1. Computador de placa Unica Raspberry Pi 2 Modelo B

A placa Raspberry Pi 2 Model B € um microcomputador compacto e versatil, ideal para
experimentos e automacéo. Equipado com um processador ARM Cortex-A7 quad-core de 900
MHz, 1 GB de RAM e um System on a Chip (SoC) Broadcom, que combina processador e GPU
em um dnico chip, oferece uma solucdo eficiente em termos de espago e consumo de energia.
Com 40 pinos GPIO e uma faixa de operacdo de 0 a +50 °C, a Raspberry Pi foi utilizada neste
experimento para automatizar o controle da vazdo de CO: ¢ a coleta de dados. Sua escolha se
deve a capacidade de executar scripts de controle e monitoramento, bem como a sua

flexibilidade e custo-beneficio. A placa Raspberry Pi utilizada esta ilustrada na Figura 5.2.

Figura 5.2 - Raspberry Pi 2 Modelo B.

Raspberry Pi 2 Model B V1.1
(© Raspberry Pi 2014

Fonte: RASPBERRY PI. Raspberry Pi 2 Model B. Disponivel em:
https://www.raspberrypi.com/products/raspberry-pi-2-model-b/ (Acesso em 03/09/2024).

Foi utilizado um biorreator pneumatico do tipo coluna de bolhas, construido em vidro
borossilicato, com volume de trabalho de 10 L, didametro interno de 16,0 cm, altura do liquido
de 49,5 cm e altura total de 67,6 cm. O biorreator foi termicamente isolado com camadas de
isopor para minimizar a dissipacdo de calor, resultando em um diametro externo de 28,2 cm
(CAMPOS et al., 2022). O CO; foi introduzido no biorreator por meio de um aspersor perfurado
com 180 furos, cada um com didmetro de 0,5 mm e espagados de 2,0 mm e utilizado durante


https://www.raspberrypi.com/products/raspberry-pi-2-model-b/
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toda a fermentacao.

5.3.1.2. Linha de CO2

O CO; foi fornecido por um cilindro de 25 kg (60 atm quando cheio) e injetado no
biorreator por meio de um aspersor transversal perfurado (180 furos com diametro de 0,5 mm,
espacados de 2,0 mm) (VELOSO et al., 2023). A vazdo volumétrica de CO2 (L/min) foi

ajustada utilizando um medidor-controlador de vazdo massica (GFC 37, Aalborg).

5.3.2. Microrganismo e meio de cultura

O microrganismo utilizado nos experimentos foi a levedura Saccharomyces cerevisiae
Y-904, fornecida pela AB Brasil Industria e Comércio de Alimentos Ltda. A levedura (300 g,
base seca) foi pré-hidratada em 3 L de agua destilada (Vo) para alcangar uma concentracdo
celular inicial de 100 g/L (Cxo), constituindo o indculo, que correspondeu a 30% do volume de
trabalho (SONEGO et al., 2018).

O meio de cultura foi preparado para simular o melaco de cana diluido com caldo de
cana utilizado no processo industrial, com a seguinte composicdo: sacarose (1.970 g,
equivalente a 2.100 g de agUcares redutores totais, ART), extrato de levedura (82 g), KH2PO4
(67 9), ureia (64 g), MgSO4 - 7TH20 (17 g) e agua destilada até completar 7 L. O pH foi ajustado
para 4,6 utilizando solugdo de HCI 1,0 M (ALMEIDA et al., 2021).

5.3.3. Procedimento experimental

O procedimento experimental foi dividido em duas etapas: a implementacdo da
automatizacao da vazao de CO: e a implementacao do controle de temperatura (MPC) a partir

da manipulacédo da vaz&o volumétrica de CO-
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5.3.3.1. Automatizacéo da vazéo de CO:

Primeiramente, foi realizada a implementacéo das vazdes volumétricas 6timas de COs,
determinadas previamente através da simulacdo do Controle Preditivo Baseado em Modelo
(MPC) no software MATLAB, na Raspberry Pi 2 Model B. Para isso, foi desenvolvido um
algoritmo que permitiu a automatizacdo do processo de controle e coleta de dados. Em seguida,
as vazoes otimas de CO:, determinadas por simulagdo no MATLAB, foram implementadas na
Raspberry Pi 2 Model B. Para isso, foi desenvolvido um algoritmo para automatizar o controle
de vazéo e a coleta de dados. Inicialmente, foi gerada uma curva de calibragéo entre o sinal
PWM (Pulse Width Modulation) da placa Raspberry Pi e os valores medidos pelo medidor-
controlador de vazédo de COs.. A calibragao foi realizada variando o sinal de PWM de 0 a 20 em

incrementos de 1 e registrando os valores correspondentes da vazao em L/min.

O codigo de automatizacao incorporou essa curva de calibracéo para ajustar a vazéo de
CO: conforme os valores simulados no MATLAB. Um vetor com as vazdes de CO-, variando
a cada 5 minutos durante o periodo de 7 horas (84 valores de vazdo de CO3), foi utilizado para
controlar a vaz&o volumétrica de CO: durante o experimento. O algoritmo incluia um comando
“start” para iniciar o envio do sinal PWM ao controlador de vazdo de CO-, além de comandos
“pause” e “return” para interromper ¢ retomar o fluxo de CO- a cada hora, permitindo a coleta
de amostras do caldo de fermentagcdo. As amostras foram analisadas posteriormente para
determinar a massa seca e outros parametros. O comando “finish” foi utilizado para encerrar o
processo de stripping e a vazdo de CO.. O codigo também incluia uma fungdo para a aquisi¢ao

de dados de temperatura (do caldo de fermenta¢do, do mosto e do ambiente) e da vazao de CO..

5.3.3.2.  Controle de temperatura (MPC) da fermentacéo extrativa em
modo batelada alimentada a partir do CO:..

O experimento de validacdo do modelo foi realizado em duplicata, usando diferentes
vazodes de CO: obtidas do MATLAB e implementadas na placa Raspberry Pi. Essas vazdes

foram ajustadas para manter a temperatura do caldo de fermentacéo a 35°C durante 7 horas.

Primeiramente, 300 g de levedura foram hidratados em 3 L de &gua destilada e

adicionados ao reator, correspondendo a 30% do volume total. Para garantir a homogeneizacéo
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do caldo de fermentacgdo, foi utilizado um impelidor (Gehaka, AM-20) a 250 rpm. Ap6s 20
minutos, foram adicionados 7 L de mosto com uma vazédo constante de 1,4 L/h usando uma
bomba peristaltica (Modelo 120 U, Watson-Marlow). O sistema de controle de vazao de CO-
foi iniciado pela Raspberry Pi, que enviou sinais PWM ao controlador de vazéo massica (GFC
37, Aalborg) para ajustar a vazao de CO: a cada 5 minutos. O objetivo foi manter a temperatura

do caldo proxima a 35°C, sem a necessidade de agua de resfriamento.

A cada hora, uma amostra de 2 mL do caldo de fermentacéo foi retirada para anélise das
concentracOes de células totais e viaveis, substrato e etanol. Durante a coleta, o fluxo de gés era
interrompido com o comando “pause” e retomado com o comando “return”. Para controlar a
espuma gerada pela interrupcdo da vazdo volumétrica de CO», foi adicionado um agente

antiespumante comercial (Qualifoam).

Os dados de temperatura do caldo de fermentagdo, do mosto e do ambiente foram
coletados a cada 5 minutos por sensores de temperatura (DS18B20) conectados a Raspberry Pi.
As temperaturas médias do mosto e do ambiente foram de 32,0°C e 22,0 °C, respectivamente.
Durante todo o processo, o impelidor foi mantido desligado, pois o CO: era suficiente para
promover a homogeneizagdo do caldo de fermentacdo. A configuracdo experimental utilizada

é ilustrada na Figura 5.3.
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Figura 5.3 — Foto do aparato experimental utilizado para validar o controle de temperatura
(MPC) na fermentacéo extrativa a 35°C por meio da vazéo de CO..

U™

Fonte: Arquivo pessoal da autora.

5.3.4. Métodos analiticos

A cada 1 hora, foram retiradas amostras de 2 mL do caldo de fermentacéo, que foram
centrifugadas a 10.414 x g e 4°C por 10 minutos (centrifuga modelo 5810-R, Eppendorf). O
sobrenadante foi separado da massa sedimentada (células), que foi lavada com agua destilada,
centrifugada novamente e seca a 60°C. A concentragdo celular total (Cx) foi calculada pela
relacdo entre a massa seca e 0 volume da amostra (2 mL). A viabilidade celular foi determinada
pelo método do azul de metileno (Lee et al., 1981), utilizando uma cdmara de Neubauer (Bright
Line, Boeco, Alemanha) e um microscopio optico (BX51, Olympus). A concentragdo de células
viaveis (Cxv) foi obtida multiplicando Cx pela viabilidade celular.

O sobrenadante foi diluido (1:20) em &gua ultrapura e filtrado com filtro de nailon (25
pum). As concentragOes de sacarose, glicose, frutose e etanol foram determinadas por
cromatografia liquida de alta eficiéncia (HPLC, Waters, EUA). O cromatografo foi equipado
com um amostrador automatico (Modelo 717 plus, Waters), um detector de indice de refracéo
(Modelo 2414, Waters) operado a 40°C, e uma coluna Sugar-Pak | (300%6,5 mm, 10 pum,

Waters) operada a 80°C. A solucéo eluente foi de 50 mg/L de etilenodiaminotetraacetato de
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calcio dissddico em agua ultrapura, com uma vazao de 0,5 mL/min. Os padrdes utilizados para
calibragem foram soluc@es de sacarose, glicose, frutose e etanol, com concentragdes variando
entre 0,1 e 8,0 g/L.

5.4. Resultados e discussao

Os resultados obtidos durante a implementacgéo do controle de temperatura utilizando
a vazdo de CO: como varidvel manipulada em um processo de fermentagdo alcoolica extrativa
em batelada alimentada séo apresentados a seguir. O principal objetivo deste estudo foi validar
experimentalmente o controle preditivo baseado em modelo (MPC) para manter a temperatura
do caldo de fermentacdo proxima a 35 °C, eliminando a necessidade de sistemas de
resfriamento tradicionais que empregam agua de resfriamento. Para isso, foram realizadas
comparacges entre os dados experimentais obtidos (em duplicata) e os valores simulados pelo
algoritmo MPC. As figuras seguintes ilustram a curva de calibracdo (Figura 5.4), o perfil de
vazao de CO: (Figura 5.5), o perfil de temperatura (Figura 5.6) e os perfis das concentragdes de
substrato, etanol, células totais e células viaveis (Figura 5.7). A analise desses resultados
permitird avaliar o desempenho do sistema de controle proposto, com énfase nas diferencas
observadas entre os dados experimentais e simulados, além de discutir os desafios enfrentados

na transigédo do sistema de controle ‘ideal/simulado’ para o 'real/experimental.

5.4.1. Curva de calibracao da vazao volumétrica de CO2

A Figura 5.4 mostra a curva de calibragéo entre o sinal PWM gerado pela Raspberry Pi
e os valores medidos pelo controlador de fluxo massico de CO.. A relacdo linear € descrita pela
equacdo (Y = 0,9086 - X + 0,2), obtida a partir dos dados experimentais, com um coeficiente
de determinacédo (R?) de 0,9998. Esse valor de R2 muito préximo de 1, confirma a precisao da
calibracao, assegurando que o sistema automatizado para controle da vazdo de CO: estd

operando com alta confiabilidade.



104

Figura 5.4 — Curva de calibragéo (-) obtida a partir dos dados experimentais ([1) do sinal de
PWM e da vazdo de CO; (L/min).
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

5.4.2. Perfil da vazao de CO2

Na Figura 5.5, é mostrado o perfil de vazao de CO: gerado a partir da simulagdo em
MATLAB e implementado na placa Raspberry Pi. Inicialmente, o valor da vazdo de CO: é
muito baixo, proximo de zero. Em torno de 20 minutos de processo, hd& um aumento
significativo na vazdo, atingindo aproximadamente 10 L/min. Esse valor continua a aumentar
gradualmente, mantendo-se entre 12 e 14 L/min até o final da alimentacdo do mosto. Somente

apos 6 horas, proximo ao fim da fermentacdo, a vazao retorna a valores proximos de zero.

Os valores de vazao de CO: ajustados a cada 5 minutos refletem a demanda térmica do
processo de fermentacdo alcoolica, que aumenta a medida que o calor gerado pelo crescimento
celular se intensifica. As altas vazoes de CO: sdo necessarias para remover o calor e manter a
temperatura do caldo préxima ao set-point de 35 °C. Esses resultados confirmam que o perfil
de vazdo simulado foi eficaz para controlar a temperatura, adaptando-se as variacGes térmicas

ao longo dos diferentes estagios da fermentacao.
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Figura 5.5 — Perfis de vazdo de CO- simulado (-) e experimental (1) para o controle de
temperatura (MPC) da fermentacdo extrativa em batelada alimentada.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

5.4.3. Perfil de temperatura

A temperatura inicial na simulacdo foi de 33 °C, enquanto nos experimentos, as
temperaturas iniciais foram de 31,7 °C e 33 °C para 0s experimentos 1 e 2, respectivamente,
resultando em uma variacdo superior a 1 °C na temperatura inicial, com uma média de 32,3 °C.
A viabilidade celular, medida pelo método do azul de metileno, foi de 93%, superior a
viabilidade simulada de 90%. Além disso, a concentracdo inicial de células totais foi de 111,21

g/L, aproximadamente 10% maior do que os 100 g/L simulados.

Embora as simulagdes tenham sido realizadas sob condic¢des controladas, € importante
ressaltar as diferencas inevitaveis entre os dados simulados e o0s experimentais. Nos
experimentos, a variacdo da temperatura ambiente foi de cerca de 2 °C, e outros fatores externos
que ndo podem ser perfeitamente replicados em simulagao também influenciaram os resultados.
Essas variagdes destacam as dificuldades de manter as mesmas condigdes nas simulagdes e nos
experimentos, resultando em pequenas diferencas entre os valores simulados e os obtidos

experimentalmente.

De acordo com estudos anteriores (ALMEIDA et al., 2021; VELOSO et al., 2023), o
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calor gerado durante a fermentagdo estd diretamente relacionado a concentragdo de células
viaveis. A maior concentracdo de células viaveis observada experimentalmente, em
comparacdo com o valor simulado, pode ter contribuido para uma elevacao da temperatura do
caldo de fermentacéo em relagéo ao set-point desejado de 35 °C. No entanto, a temperatura ndo
excedeu 36 °C. Quando a vazdo volumétrica de CO: foi interrompida, houve um leve aumento
na temperatura, acompanhado por uma significativa formacdo de espuma, gque foi controlada
pela adi¢do de antiespumante antes da retomada da vazdo de CO.. A passagem do gas CO-
demonstrou ser eficaz na remocdo do calor do caldo e no controle da temperatura, além de
garantir a homogeneizagdo do caldo de fermentacdo. Esse méetodo eliminou a necessidade de
sistemas de resfriamento tradicionais que utilizam agua, conforme relatado na maioria dos
estudos de controle (NAGY, 2007; LAWRYNCZUK, 2008; IMTIAZ et al., 2013; IMTIAZ et
al., 2014; PACHAURI et al., 2017; FLORES-HERNANDEZ et al., 2018; BAKOSOVA et al.,
2019; KUMAR et al., 2019; PETRE et al., 2021; MOHAN et al., 2022). A temperatura foi
mantida dentro de uma varia¢do de +1 °C durante todo o experimento.

Figura 5.6 — Perfis de temperatura simulado (-) e experimental (LJ) para o controle de
temperatura (MPC) da fermentacdo extrativa em batelada alimentada.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.
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5.4.4. Perfis de concentragdes

A Figura 5.7 apresenta os perfis de concentracdes de substrato, etanol, células totais e
células viaveis. As concentracdes obtidas experimentalmente foram bastante préximas das
previstas pelo modelo simulado, demonstrando que o modelo foi capaz de prever com precisao
a dinamica da fermentacdo, mesmo com as variacGes entre 0s parametros simulados e 0s
observados experimentalmente. O bom desempenho do modelo para controlar a temperatura
contribuiu diretamente para a manutencédo das condicOes ideais de fermentacéo, resultando em
perfis de concentracéo que refletiram a robustez e a fidelidade do modelo simulado.

Figura 5.7 - Perfis de concentra¢fes simuladas (-) e experimentais para células totais (A),

células viaveis ('¥), substrato (<>) e etanol (o) para o controle de temperatura (MPC) da
fermentacdo extrativa em batelada alimentada.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.

Uma abordagem inovadora para o controle de temperatura na fermentacéo alcodlica em
modo batelada alimentada, utilizando o gas CO. como fluido de resfriamento em substituicéo
a agua foi abordada neste estudo. A metodologia demonstrou resultados experimentais
promissores, evidenciando sua eficiéncia na remocéo de calor e na manutencdo da temperatura
do caldo de fermentacdo. A eliminacédo do uso de agua (variavel manipulada) para o controle

de temperatura do caldo de fermentacdo, amplamente estudada em estudos anteriores (NAGY,
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2007; LAWRYNCZUK, 2008; IMTIAZ et al., 2013; IMTIAZ et al., 2014; PACHAURI et al.,
2017; FLORES-HERNANDEZ et al., 2018; BAKOSOVA et al., 2019; KUMAR et al., 2019;
PETRE et al., 2021; MOHAN et al., 2022), representa uma contribuicdo significativa,
especialmente para as destilarias brasileiras, onde cerca de 85% operam em batelada alimentada
(BASSO, BASSO, ROCHA, 2011). Esse modo de operagdo, embora comum, tem sido menos
explorado em termos de controle de processos, em comparagdo com a fermentacdo em modo

continuo.

Embora promissora, a metodologia também apresentou desafios em sua implementagéo
em escala laboratorial, como a necessidade de altas vazoes de CO: para a remogdo adequada de
calor, a grande formacdo de espuma, aléem de outras dificuldades que podem surgir no
escalonamento industrial, como variages significativas na temperatura ambiente. Contudo, as
vantagens inerentes a fermentacgéo extrativa, como a reducdo do consumo de agua, a diminuicéo
da inibicéo por etanol e a obtencdo de vinhos com maiores teores alcoolicos (SONEGO et al.,
2018; RODRIGUES et al., 2018; ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022; VELOSO et
al., 2023), reforcam o potencial desta abordagem para melhorar a eficiéncia térmica e

econdmica do processo.

Para futuras aplicagdes industriais, uma estratégia promissora seria combinar o uso de
CO: com sistemas de resfriamento por dgua, utilizando as vazoes de CO: e de agua como
variaveis manipuladas para o controle de temperatura, formando um sistema MISO (Multiple-
Input Single-Output). Isso poderia reduzir tanto o consumo de agua quanto as vazdes de CO:
necessarias, aumentando a eficiéncia térmica e econdmica do sistema. Além disso, permitiria a
reutilizagdo do CO: gerado durante o processo de fermentagdo, cerca de 425 L para cada litro

de etanol produzido (SONEGO et al., 2014), que atualmente é descartado.

Por fim, a implementacdo de estratégias de controle avancadas, como o controle
adaptativo, o uso de estimadores de estado, como o filtro de Kalman, e 0 monitoramento e
controle em tempo real da temperatura, é encorajada, pois pode oferecer melhorias adicionais

no controle de temperatura e na otimizacgdo do processo em contextos industriais.
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5.5. Conclusdes

A utilizagdao de CO: como fluido de resfriamento na fermentagao alcodlica em batelada
alimentada demonstrou um bom desempenho, eliminando a necessidade de agua. Os resultados
experimentais foram promissores, com o modelo prevendo com preciséo os perfis de vazéo,

temperatura e concentracdes, e mantendo a temperatura proxima ao set-point de 35 °C.

Essa abordagem se mostra particularmente vantajosa em regides mais quentes, onde 0s
sistemas convencionais de resfriamento a base de agua enfrentam dificuldades para manter a
temperatura ideal do processo fermentativo. Além de otimizar a eficiéncia térmica, essa
metodologia utiliza o CO: gerado durante a fermentacdo, que atualmente ndo € aproveitado,

reduzindo significativamente ou até eliminando a necessidade de dgua de resfriamento.

A implementacdo futura de estratégias de controle avangadas, como controle adaptativo
e monitoramento em tempo real das variaveis do processo, pode aprimorar ainda mais a
eficiéncia e a robustez do processo fermentativo, especialmente em aplicacGes industriais de

larga escala.
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CAPITULO 6

CONSIDERACOES FINAIS E SUGESTOES PARA
TRABALHOS FUTUROS
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6.1. Consideragdes finais
6.1.1. Inovacéo e Contribuicdes Principais

Uso do CO:: Este trabalho apresentou uma solugéo inovadora para a remogéo de calor
e o controle de temperatura na fermentacdo alcodlica em batelada alimentada, utilizando
dioxido de carbono (CO2) como fluido de resfriamento. Essa abordagem pode reduzir ou
mesmo eliminar a necessidade de agua de resfriamento, apresentando uma contribuicdo
significativa para o setor sucroalcooleiro, especialmente para as destilarias brasileiras
localizadas em regiGes mais quentes, onde os sistemas de resfriamento convencionais
empregados, compostos por trocadores de calor e torres de resfriamento, nem sempre
conseguem manter a temperatura ideal do caldo de fermentagdo entre 30-35 °C. Como
resultado, o uso do CO: tem o potencial de melhorar a eficiéncia da fermentagdo, evitando

problemas associados a elevacdo da temperatura.

Modelagem Matematica e Controle: A modelagem matematica do processo
desempenhou um papel crucial na previsdo precisa dos perfis de vazdo, temperatura e
concentracdes ao longo do processo de fermentacdo. Essa modelagem permitiu um controle
eficiente da temperatura, mantendo-a préxima aos set-points de 34 e 35 °C, de acordo com as

diferentes abordagens de controle empregadas.

Estratégias de Controle e Consumo de CO:: trés estratégias de controle foram
investigadas e validadas experimentalmente para avaliar o total de CO. empregado e a

eficiéncia no controle de temperatura:

e Estratégia 1 - Controle On/Off: A temperatura foi mantida em 34 °C com uma vazéo
constante de CO2 de 12 L/min, resultando em um consumo total de CO- de 4920,48 L;

e Estratégia 2 - Otimizacdo com 8 Vazdes Otimas: A temperatura foi mantida em 34
°C utilizando oito valores 6timos de vazdes volumétricas de CO2, com um consumo
total de CO- de 4914,8 L;

e Estratégia 3 — Otimizacéao inspirada em Controle Preditivo Baseado em Modelo: A
temperatura foi controlada a 35 °C com 84 vazdes volumétricas 6timas de CO-,
alcangcando um consumo total de CO- de 4193,84 L. Essa estratégia resultou em uma
reducdo de aproximadamente 14,7% no total de CO. consumido em comparagdo com

as demais.
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Essas estratégias demonstraram que o aumento no numero de vazdes 6timas proporciona

maior eficiéncia no consumo de CO:, sendo a terceira estratégia a mais eficaz.

Validacdo e Aplicabilidade: A forte correlacdo entre os resultados simulados e
experimentais demonstra a robustez do modelo desenvolvido, sugerindo sua aplicabilidade em
escala industrial. Essa precisdo refor¢a a viabilidade do uso do CO: como uma alternativa

eficiente e sustentavel para o controle de temperatura em processos de fermentacéo.

6.1.2. Desafios lIdentificados

Altas Vazées de CO: e Formacio de Espuma: Durante 0s experimentos, a
necessidade de altas vazdoes de CO: e a formacdao de espuma emergiram como desafios
significativos. Esses problemas devem ser abordados para garantir a aplicacdo eficaz e segura
da técnica em larga escala.

6.2. Sugestdes para trabalhos futuros

Combinagio de CO: e Agua: Propde-se a combinagio do uso de CO: com sistemas de
resfriamento por agua, criando um sistema MISO (Multiple-Input Single-Output). Nesta
abordagem, as vazoes de CO: e dgua seriam as variaveis manipuladas, buscando otimizar a
eficiéncia térmica, reduzir o consumo de ambos os fluidos e mitigar os desafios relacionados

ao uso exclusivo de CO2, como a formagdo de espuma.

Monitoramento e Controle Avancado: Recomenda-se a implementacdo de outras
estratégias de controle avangcado, como o controle adaptativo, que pode se ajustar a mudangas
dindmicas no processo. Além disso, o uso de estimadores de estado, como o filtro de Kalman,
pode prever variaveis criticas como a viabilidade celular e as concentragdes de substrato, etanol
e células. O monitoramento em tempo real, utilizando técnicas como FTIR (Fourier Transform
Infrared Spectroscopy) e NIR (Near-Infrared Spectroscopy), pode proporcionar um controle

mais preciso e reativo, melhorando ainda mais a eficiéncia do processo fermentativo.

Andlise Técnica, Econdmica e Ambiental: E fundamental realizar uma analise
abrangente das dimensdes técnica, econdmica e ambiental da proposta combinada (CO: + agua)

para avaliar sua viabilidade e sustentabilidade em diferentes contextos industriais. Esse estudo
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permitird determinar os custos operacionais, a eficiéncia energética e os impactos ambientais

associados a adocdo dessa nova abordagem.

Escalonamento e Implementacao Industrial: Sugere-se investigar a aplicabilidade da
técnica em diferentes escalas, desde bancadas laboratoriais até instalagcdes industriais. Este
escalonamento permitira avaliar a viabilidade da combinagdo de CO: e 4agua em variadas
condicBes operacionais, garantindo que a abordagem possa ser adaptada a diferentes cenarios

de producéo.

Desenvolvimento de Gémeos Digitais (Digital Twin): O uso de gémeos digitais para
controle em tempo real e otimizagdo do processo € uma area promissora para futuras pesquisas.
A integracdo de modelos matematicos do processo com dados de sensores avancados pode
permitir uma supervisdo continua e ajustes precisos nas condi¢es operacionais, maximizando

a eficiéncia e a robustez do processo.

Andlise Comparativa de Técnicas de Controle: Finalmente, recomenda-se a
realizacdo de uma analise comparativa entre o controle proposto e outras técnicas, como o
controle adaptativo e o uso de estimadores de estado. Esta comparacao pode ajudar a avaliar a
eficacia e a adaptabilidade do sistema em diferentes cenarios operacionais, fornecendo uma

base sdlida para futuras melhorias no controle de processos fermentativos.
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ANEXO 1

Figura A.1 - Perfis de temperatura obtidos nos estudos de otimizacao realizados. (a) uma
VCOZ Otima em um periodo de 8 horas (p = 1), (b) duas VCOZ Otimas em um periodo de 4 horas

(p = 2) (c) quatro VCOZ 6timas em um periodo de 2 horas (p = 4), (d) oito VCO2 em um periodo
de 1 hora (p = 8), (¢) dezesseis I'/Co2 6timas em um periodo de 0,5 hora (p = 16) e (f) trinta e
duas VCOZ Otimas em um periodo de tempo de 0,25 hora (p = 32) para Tset-point = 32 °C.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.
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Figura A.2 - Valores de vazdes 6timas de CO> (VCOZ) usados em cada estudo de otimizacao
usando diferentes subintervalos de tempo (p)a32 °C: (a)p=1,(b)p=2,(c) p=4,(d) p =8,
(e)p=16¢e (f)p=32
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.
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Figura A.3 - Desempenho da fungéo objetivo (fp) de acordo com o aumento dos subintervalos
de tempo (p) correspondentes a Vc02 (p) para a temperatura de 32 °C.
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Fonte: Arquivo pessoal da autora.
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Figura A.4 - Perfis de temperatura obtidos nos estudos de otimizacéo realizados. (a) uma
VCOZ Otima em um periodo de 8 horas (p = 1), (b) duas VCOZ Otimas em um periodo de 4 horas

(p = 2) (c) quatro VCO2 6timas em um periodo de 2 horas (p = 4), (d) oito Vc02 em um periodo
de 1 hora (p = 8), (¢) dezesseis I'/Co2 6timas em um periodo de 0,5 hora (p = 16) e (f) trinta e
duas VCOZ Otimas em um periodo de tempo de 0,25 hora (p = 32) para Tset-point = 30 °C.
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Figura A.5 - Valores de vazdes 6timas de CO> (VCOZ) usados em cada estudo de otimizacao
usando diferentes subintervalos de tempo (p) a30 °C: (a)p=1,(b) p=2,(c) p=4, (d) p =8,
(e)p=16¢e (f)p=32
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Figura A.6 - Desempenho da fungéo objetivo (fp) de acordo com o aumento dos subintervalos
de tempo (p) correspondentes a VCOZ (p) para a temperatura de 30 °C.
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