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RESUMO

A fermentacdo alcodlica industrial que utiliza a levedura Saccharomyces
cerevisiae devido a sua robustez. Deste modo, a utlizacdo de modelos
computacionais para otimizar a fermentacdo do etanol tem sido extensivamente
estudada utilizando diversos tipos de controladores e equacdes cinéticas, para
ampliar o rendimento do processo. Este trabalho tem o intuito de determinar o
melhor arranjo numa malha de controle testando diferentes tipos de controladores e
modelo cinético de fermentacdo. Sendo assim, foi construido um modelo robusto
para a simulacdo de malha de controle de um biorreator para o controle automatico
de fermentacéo alcodlica utilizando a linguagem Python. A metodologia empregada
para o desenvolvimento e obtencdo dos resultados seguira primeiramente pela
revisao bibliografica sobre principais modelos cinéticos utilizados para a fermentacao
alcodlica pela Saccharomyces cerevisiae, assim como 0s principais tipos de
controladores adequados ao processo, estudo da modelagem da malha de controle
para o biorreator, obtencdo de dados e parametros necessarios a simulacdo dos
modelos através da literatura consultada, modelagem das malhas de controle para
modelo cinético utilizado, estudo dos métodos numéricos utilizados em ambiente
Python na resolucdo das equacbes oriundas dos modelos utilizados. Por fim,
produzir graficos e avaliar o desempenho dos modelos. O sistema respondeu de
maneira eficiente as perturbacdes realizadas durante o estudo, validando, assim, o
modelo desenvolvido. Além disso, foi identificado o controlador PID dentre os outros

tipos como ideal para o controle de alimentacédo do substrato.

Palavras-Chave: Modelagem matematica, Controle, Biorreatores.



ABSTRACT

The industrial alcoholic fermentation is carried out mainly with the yeast
Saccharomyces cerevisiae due to its robustness. Thus, the use of computational
models to optimize ethanol fermentation has been extensively studied using different
types of controllers and kinetic equations, to increase the process yield. This work
aims to determine the best arrangement in a control loop by testing different types of
controllers and kinetic model of fermentation. Therefore, a robust model was built for
the simulation of a control loop of a bioreactor for the automatic control of alcoholic
fermentation using the Python language. The methodology used for the development
and obtaining of the results will firstly follow the bibliographic review on the main
kinetic models used for alcoholic fermentation by Saccharomyces cerevisiae, as well
as the main types of controllers suitable for the process, study of the modeling of the
control loop for the bioreactor, obtaining data and parameters necessary for the
simulation of the models through the consulted literature, modeling of the control
loops for the kinetic model used, study of the numerical methods used in Python
environment in the resolution of the equations derived from the used models. Finally,
produce graphs and evaluate the performance of the models. The system responded
efficiently to the perturbations performed during the study, thus validating the
developed model. In addition, the PID controller among the other types was identified

as ideal for substrate feed control.

Keywords: Mathematical modeling, Control, Bioreactors.
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1 INTRODUCAO

Um dos principais desafios enfrentados pela humanidade é a questdo das
mudancas climaticas. A preocupacdo com o clima decorre do aguecimento global,
que é causado pelo excesso de emissfes de didéxido de carbono na atmosfera.
Grande parte dessas emissGes tem origem no modelo energético global, que

depende principalmente de recursos naturais nao-renovaveis, como o petroleo.

Em 14 de novembro de 1975, por meio do Decreto n. 76.593, o governo
brasileiro criou o Programa Nacional do Alcool - (Proalcool). Essa ac&o
governamental, motivada principalmente pela subita elevacdo dos precos do
petréleo, representou um marco no processo de desenvolvimento econdmico e
social no Brasil. Dadas as circunstancias de entédo, principalmente econémicas e de
seguranca energeética, empresarios uniram-se ao governo federal para implantar, em
1975, um conjunto de ac¢des que resultaria no maior programa de energia renovavel
do mundo, uma iniciativa inédita em um pais sem tradicdo em inovacao cientifica e
tecnolégica. E, embora o programa Proalcool tenha se encerrado na década de
1980, seu nome ainda € empregado com frequéncia para descrever as atividades de

producéo e uso do etanol combustivel. (CRUZ, 2016)

Com o desenvolvimento de novas tecnologias, a sociedade se viu dependente
de produtos com origem féssil, em especial os derivados do petréleo, como fonte de
energia. Com este aumento da procura, houve a reducdo de disponibilidade destes
recursos, gerando, nas Ultimas décadas, o aumento de pesquisas na busca de
fontes energéticas renovaveis alternativas ao petréleo e seus derivados. Com este
panorama, surgiram 0s biocombustiveis, compostos que podem substituir a gasolina
no abastecimento automotivo, como por exemplo o etanol e o biodiesel (CASTRO,
2021).

Os biocombustiveis tém se tornado uma importante fonte de energia
alternativa. Sao produzidos a partir de fontes renovaveis, chamada biomassa, que
tem a producado especifica para este fim ou a partir de residuos organicos de algum
processo, caracterizando a biomassa residual, sendo conhecidas como

biocombustiveis de primeira e segunda geracao, respectivamente (CASTRO, 2021).
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Nas ultimas décadas, o Brasil se destacou como maior produtor de etanol por
via fermentativa em razdo do investimento em técnicas de producdo industrial.
Apesar disso, uma grande parte de suas unidades produtoras, ainda, apresenta
possibilidade de melhoras tanto de projeto quanto operacionais (ANDRIETTA et al.,
1994).

A modelagem matematica é a area do conhecimento que estuda maneiras de
desenvolver e implementar modelos matematicos de sistemas reais (AGUIRRE,
2004). Pode ser definida também como uma alternativa de representacédo, por
equacdes matematicas, para os balancos de massa e energia de cada componente
do biorreator (CASTRO, 2001).

A pesquisa em modelagem matematica de processos fermentativos reportada
na literatura técnica especializada refere-se basicamente as reacdes que ocorrem no
interior da célula. Dessa forma, a modelagem matematica de processos
fermentativos pode ser definida como a tentativa de representar, através de
equacBes matematicas, os balancos de massa para cada componente do biorreator
associados as complexas transformacgdes bioquimicas que ocorrem nos processos e
as velocidades com que estas reacdes se processam.(BUENO, 2006). A formulagéo
de um modelo matematico deve, segundo alguns autores, possuir um
comprometimento entre o grau de complexidade razoavel e solugdo (esforco
computacional) economicamente desejavel. Por sua vez, a simulacdo do processo
corresponde a sua analise (por exemplo, sua otimizacdo), através do modelo
matematico proposto (BORZANI et al., 2001).

A exigéncia basica para se avaliar o comportamento dindmico de um
processo quimico é a disponibilidade de um modelo matemético que descreva como
os estados (variaveis de interesse) do processo variam com o tempo. Dado um
conjunto de dados de entrada, um modelo pode ser utilizado para predizer a saida
(ou “resposta”) de um processo. O desenvolvimento da modelagem matematica dos
processos fermentativos permite atingir entre outros, os seguintes objetivos:
organizar informagfes desconexas a respeito dos fenémenos bioldgicos num
conjunto coerente; pensar (e calcular) logicamente a respeito de quais componentes
e interacdes sao importantes num sistema complexo; descobrir novas estratégias

para explicar o comportamento das células submetidas a determinados ambientes;
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corrigir falhas eventualmente existentes no entendimento convencionadas de
determinados fendmenos e, finalmente, entender as caracteristicas qualitativamente

essenciais de determinados processos (BORZANI et al., 2001)

Muitos processos industriais sdo nao lineares e, portanto, complicados de
descrever matematicamente. No entanto, sabe-se que muitos processos nao
lineares podem ser controlados satisfatoriamente usando controladores PID, desde
que os parametros do controlador sejam bem ajustados. A experiéncia pratica
mostra que este tipo de controle faz muito sentido por ser simples e baseado em 3
tipos béasicos de comportamento: proporcional (P), integrativo (1) e derivativo (D). Em
vez de usar um pequeno numero de controladores complexos, um nimero maior de
controladores PID simples é usado para controlar processos mais simples em uma
montagem industrial, a fim de automatizar determinado processo mais complexo.
(VUKIC, 2002)

O controlador PID e seus diferentes tipos, como os controladores P, Pl e PD,
sdo hoje blocos de construcédo basicos no controle de varios processos. Apesar de
sua simplicidade, eles podem ser usados para resolver até problemas de controle
muito complexos, especialmente quando combinados com diferentes blocos
funcionais, filtros (compensadores ou blocos de correcdo), seletores etc. O
desenvolvimento continuo de novos algoritmos de controle garante que o tempo de
PID controlador ndo passou e que este algoritmo basico tem seu papel a
desempenhar no controle do processo. Sendo o controle PID a espinha dorsal de

muitos sistemas de controle complexos. (VUKIC, 2002)
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2 OBJETIVO
21 Geral

Construir um modelo matematico para a modelagem e simulacédo da malha de
controle de biorreatores para o controle automatico da fermentacdo alcodlica,

utilizando a linguagem Python e avaliar o desempenho do biorreator.
2.2 Especificos

Aplicar o modelo cinético de reacdo: Andrietta (2003). Analisando seu efeito
durante o processo de controle.

Utilizar os principais tipos de controladores: Controle On-off, Controle
Proporcional ou P; Controle Proporcional e Integral ou PI; Controle Proporcional e
Derivativo ou PD; Controle Proporcional, Integral e Derivativo ou PID.

Comparar os valores obtidos de produtividade para a fermentacdo continua
com fermentacdo em batelada

Promover perturbacdes do tipo degrau e observar qual controlador responde
melhor.

Avaliar o modo de controle a retroalimentacdo (P, Pl, PD e PID) mais

adequado a variavel de controle.
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3 REVISAO DA LITERATURA
3.1 Etanol e 0 setor sucroenergético

O etanol é um composto organico utilizado no Brasil como combustivel
automotivo ou aditivo na gasolina. Obtido principalmente através da fermentacdo do
caldo da cana-de-agcucar ou do milho por microrganismos da espécie
Saccharomyces cerevisiae. A Resolugcdo ANP n° 19, de 15 de abril de 2015,
estabelece os principais parametros de qualidade do etanol, dentre eles esta a
diferenciacdo em duas categorias principais: Etanol Anidro Combustivel (EAC) e
Etanol Hidratado Combustivel (EHC).

A Resolugcdo ANP n° 19, de 15 de abril de 2015 estabelece que o EAC é
caracterizado pelo teor alcodlico minimo de 99,3° (INPM) Instituto Nacional de Pesos
e Medidas, composto apenas de etanol ou alcool etilico. J& o EHC € uma mistura
hidro alcodlica com teor alcodlico entre de 92,5 a 94,6° (INPM) composto por alcool

etilico ou etanol.

O etanol € um exemplo de combustivel renovavel, cujo uso é consagrado no
Brasil. De acordo com os dados da Companhia Nacional de Abastecimento — Conab
(2022), o setor sucroalcooleiro no Brasil no ano de 2021 produziu 29,997 milhdes de
m?3 de etanol. Desse total, 38,10% de etanol anidro e 61,90% de etanol hidratado,
como observa-se na Figura 3.1 O relatério do Conab aponta que o total de cana
moida na safra 2021/2022 foi de 578,77 milhdes de toneladas.

Figura 3.1 — Producao anual de etanol em m3 no Brasil.
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A mistura do etanol anidro na gasolina C (também conhecida como gasolina
“‘comum?”) foi de 20% entre janeiro de 2012 e abril de 2013; e entre maio de 2013 e
15/03/2015 foi de 25%. A partir de 16/03/2015 passou a ser de 27%, conforme
Portaria MAPA n° 105 de 28/02/2013.

Em relacdo a producédo do &lcool, segundo a Conab (2022) a Regido Sudeste
segue liderando a producdo de etanol no Brasil com 50% da producao total em
2021, seguido da regidao Centro-Oeste (39%) e Nordeste (6%), como observado na

Figura 3.2.

Figura 3.2 — Producdao regional de etanol por regido no Brasil em 2021.
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3.2 Processos fermentativos

A principal espécie utilizada na fermentacdo alcodlica € a Saccharomyces
cerevisiae € caracterizada como um fungo unicelular reproduzindo vegetativamente
por brotamento multilateral e sexualmente por meio de ascésporos. Os ascos sao
persistentes e contém um a quatro ascosporos globosos. As células vegetativas séao
globosas, ovoidal, ou cilindrica e aparecem butiricos e de cor creme claro, enquanto
a superficie € lisa e plana. (AMORIM, 1996)

Os processos fermentativos ocorre em tanques, que denominam-se
“biorreatores”, “reatores bioquimicos”, ou ainda, “reatores biol6gicos”, os reatores

guimicos nos quais ocorrem uma seérie de reacdes quimicas catalisadas por
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“biocatalisadores”, os quais podem ser enzimas ou células vivas (BORZANI et al,
2001).

A partir do ano de 1950, ocorreu um maior desenvolvimento da area de
reatores, encontrando a mesma, desde entdo, um formidavel avanco, sendo
responsavel pelo sucesso de muitos processos fermentativos, obviamente ao lado
dos demais desenvolvimentos das areas mais basicas, por exemplo, a microbiologia
destes processos (BORZANI et al, 1975).

Um reator biolégico pode ser operado de forma descontinua, com um inéculo
por tanque ou por sistema de cortes, semicontinua, descontinua alimentada ou
continua, todos podendo trabalhar com ou sem recirculacdo celular (BORZANI et al,
1975).

Quando o Programa Nacional do Alcool foi estabelecido no Brasil todas as
novas destilarias foram montadas baseadas no processo convencional de
fermentacdo em batelada alimentada (ANDRIETTA, 1994), conhecido como “Melle-
Boinot”. Fermentagdes industriais séo realizadas com alta densidade de células, em
grandes fermentadores e em curtos periodos. Aproximadamente, 85% de todas as
destilarias brasileiras utilizam o processo de fermentacdo em batelada alimentada,
enquanto os restantes 15% executam fermentac¢des continuas como é observado na
Figura 3.3.(FINGUERUT, 2004; GODOY et al., 2008).

Figura 3.3 — Producéo anual de etanol em m3 no Brasil.
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3.3 Fermentacdo em batelada

O processo descontinuo simples pode ter uma descricdo tipica do tipo:
prepara-se um certo meio de cultura que seja adequada a nutricdo e
desenvolvimento do microrganismo, bem como o acumulo do produto desejado;
coloca-se este meio de cultura em um biorreator (fermentador); adiciona-se o
microrganismo responsavel pelo processo bioldgico (in6culo) e se aguarda que o
processo ocorra. Apés um determinado tempo de fermentacao, retira-se o caldo
fermentado do reator e executam-se as operacfes unitarias necessarias para a
recuperacédo do produto (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001).

Este processo é o mais seguro quando se tem problema de manutencéo e
condicBes de assepsia, pois ao final de cada batelada imagina-se que o reator deva
ser esterilizado juntamente com o0 novo meio de cultura, recebendo um novo inéculo,
0 qual podera sofrer todos os controles necessarios, a fim de assegurar a presenca
Gnica do microrganismo responsavel pelo processo (SCHIMIDELL; FACCIOTTI,
2001). Aléem de menores riscos de contaminacdo, este processo apresenta grande
flexibilidade de operacédo, devido ao fato de poder utilizar os fermentadores para a
fabricacdo de diferentes produtos, a possibilidade de realizar fases sucessivas no
mesmo recipiente, condicdo de controle mais estreito da estabilidade genética do
microrganismo, assim como a capacidade de identificar todos os materiais
relacionados quando se esta desenvolvendo um determinado lote de produto
(CARVALHO; SATO, 2001a).

A fermentacdo descontinua pode levar a baixos rendimentos e/ou
produtividades, quando o substrato adicionado de uma sO vez no inicio da
fermentacao exerce efeitos de inibicdo, repressao, ou desvia 0 metabolismo celular
a produtos que néao interessam (CARVALHO; SATO, 2001).

O biorreator batelada sera sempre usado como base para as comparacoes de
eficiéncias atingidas com relacdo aos outros processos, mas a sua baixa eficiéncia
estimula o surgimento de formas alternativas (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001).

O processo descontinuo simples pode ter uma descricdo tipica do tipo:
prepara-se um certo meio de cultura que seja adequada a nutricdo e

desenvolvimento do microrganismo, bem como o acumulo do produto desejado;
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coloca-se este meio de cultura em um fermentador, ou seja, um biorreator; adiciona-
se 0 microrganismo responsavel pelo processo bioldgico (indculo) e se aguarda que
0 processo ocorra. Apos um determinado tempo de fermentacéo, retira-se o caldo
fermentado do reator e executam-se as operacfes unitarias necessarias para a
recuperacédo do produto (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001).

3.4 Fermentacdo continua

O processo continuo caracteriza-se por ser um sistema que pode operar por
longos periodos em estado estacionario. A manutencdo de volume constante no
reator significa a necessidade de se contar com vazdes idénticas de alimentagéo e
de retirada do meio (SCHIMIDELL; FACCIOTTI, 2001).

A fermentacdo continua é um processo que requer maior conhecimento do
comportamento do microrganismo no meio em que ele atua. Os fatores operacionais
(pH, temperatura, concentragdo de substrato, etanol e biomassa entre outros)
influenciam na produtividade do sistema exigindo maior controle do processo
(ATALA et al., 2000).

Para garantir a conversdo do substrato em etanol, a implementacdo da
unidade de reciclagem de células no sistema de tanque Unico para fermentacéo
continua mostrou-se vantajosa em concentracfes de alimentacdo baixas. A
produtividade aumentou a medida que a taxa de diluicdo aumentou, a produtividade
do sistema de reciclagem de células de estagio Unico tornou-se maior do que a da
fermentacao descontinua. No entanto, quando a taxa de diluicdo é aumentada pode
haver uma quantidade significativa de acucar ndo convertido. Comparando com o
sistema de reciclagem de células de dois tanques, o sistema de reciclagem de
células de estagio Unico teve uma produtividade de etanol ainda maior para
fermentacdo continua em baixa concentracdo de acucar na alimentagdo. No entanto,
a fermentacdo continua com reciclagem de células em dois tanques pode oferecer
uma maior produtividade, reduzindo a inibicdo do produto e do substrato,
especialmente em concentragdes de aclcar na alimentacdo maiores. (WANG et al,
2013)
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As principais vantagens do processo continuo sobre os descontinuos séo
(CARVALHO, 2005; FACCIOTTI, 2001):

e Menores equipamentos;

e Tempo de uso otimizado ou maior capacidade de fermentacdo com o0s
mesmos equipamentos;

¢ Rendimento médio alto;

e Tempo de fermentacao e paradas minimizadas;

¢ Obtencéao de caldo fermentado uniforme;

e Menores gastos com mao de obra;

e Maior facilidade no emprego de controles avancados.
Porém, também h& desvantagens como (FACCIOTTI, 2001):

e Possibilidade presente de infec¢éo;
e Possibilidade de ocorréncia de mutacdes genéticas espontaneas;
e Possibilidade de selecdo de mutantes menos produtivos;

¢ Dificuldades de operacdo em estado estacionario.
3.5 Fermentacdo em Batelada Alimentada

Segundo Lessmann (1993) o processo batelada-alimentada pode ser
observado como um processo fermentativo no qual um ou mais nutrientes sao
fornecidos gradualmente ao biorreator durante o cultivo e no qual os produtos
permanecem no mesmo até o final do processo. Esse processo € utilizado quando
se procura diminuir o efeito inibitério causado pelo excesso de substrato podendo

ser controlado pela vazao.

Os processos em batelada alimentada sao eficientes e verséateis na grande
maioria dos processos fermentativos. Em tais processos, especialmente naqueles
com altas densidades celulares, a produtividade € alta devido ao grande numero de
células viaveis no meio de fermentagéo (COSTA; LIMA; ALVES, 1996).

A vazédo de alimentacdo pode ser constante ou variar com o0 tempo, e a
adicdo de mosto pode ser de forma continua ou intermitente (CARVALHO e SATO,

2001). Devido a flexibilidade de utilizagdo de diferentes vazées de enchimento dos
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reatores com meio nutriente, € possivel controlar a concentracdo de substrato no
fermentador, de modo que, por exemplo, o metabolismo microbiano seja deslocado
para uma determinada via metabolica, levando ao acumulo de um produto especifico
(CARVALHO e SATO, 2001).

O desenvolvimento de uma estratégia de alimentacéo apropriada € um ponto
importante em cultivo de fermentacdo em batelada alimentada. Varias estratégias
tém sido desenvolvidas para controlar a concentracdo de nutrientes dentro do
intervalo 6timo, e tem sido aplicada para a cultura de células de alta densidade de
varios micro-organismos (LEE et al., 1999). Segundo Guidini (2013) o processo
“Melle-Boinot” foi introduzido com o intuito de aumentar a produtividade em relagao a
batelada, que tem baixa produtividade e é lenta. Algumas vantagens podem ser

citadas, como:

e Economia de acucar para a reproducéao celular;

e Maior rendimento em etanol;

e Eliminacdo de contaminantes pela centrifugacdo ou sedimentacdo do meio
fermentado (separacao de células de levedura);

e Fermentacdo mais pura devido ao tratamento do leite de levedura (tratamento
acido);

e Eliminacdo da necessidade de cultura pura no preparo do “pé de cuba’,
pratica exigida no processo classico, diminuindo, portanto, a complexidade
das operacdes na planta;

e Grande potencial para a automacao de processos e reducdo de custos

operacionais.

Esse processo é caracterizado pelo reciclo do fermento, que é separado do
mosto fermentado por meio de centrifugas ou sedimentadores, utilizando a diferenca
de dimensdes e densidades. Durante esse processo, muitas bactérias presentes no
mosto sdo removidas, garantindo alta pureza ao leite de levedura resultante. Depois
gue a levedura é separada do vinho, ela é tratada com &cido sulftrico em uma cuba
de tratamento. As bactérias remanescentes e as células velhas de levedura séo
eliminadas devido a alta concentracdo de ions hidrogénio, enquanto as células

jovens resistem bem ao baixo pH. Apds o tratamento acido, o fermento retorna ao
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processo de fermentagcdo como pé-de-cuba, o que pode contribuir para reduzir os
custos operacionais. (VIEGAS, 1999; BORGES, 2008).

Choi et al. (2010) citam a reducédo de custos ao se utilizar levedura floculante
em reator batelada alimentada com a recuperacdo de células sem a utilizacdo de
centrifugas, utilizando apenas sedimentadores. Durante a producdo de etanol por
fermentacdo em batelada alimentada utilizando leveduras floculantes os custos
podem ser reduzidos na recuperacdo das células, pois as células floculantes séo

facilmente separadas do meio sem o uso da centrifugacéao.
3.6 Fatores que influenciam a fermentagao

A Saccharomyces cerevisiae € um microrganismo com alta tolerancia a acidez,
de forma que no processo de tratamento do fermento ela é tratada em solucéo
aguosa de acido sulfurico em unidades chamadas cubas ou pré-fermentadores. Nas
cubas as leveduras sdo mantidas a pH de 2,0 a 3,2 durante aproximadamente uma
hora para reduzir a contaminacao do fermento por outras variedades microbianas. A
fermentacado alcodlica propriamente dita € conduzida em um pH na faixa de 4,0 a
5,0, que além de inibir a acdo de microrganismos contaminantes, traz rendimentos

alcoolicos mais elevados, devido a baixa producéo de glicerol (DARE, 2008).

A temperatura também €é uma variavel que interfere sobremaneira no
rendimento do processo fermentativo. A temperatura 6tima para a producdo de
etanol por Saccharomyces cerevisiae se encontra na faixa entre 26 °C e 35 °C. As
leveduras sdo capazes de produzir alcool com alto rendimento a temperaturas mais
elevadas, até 40 °C, mas em temperaturas mais altas a produtividade é prejudicada
por uma maior inibicdo do produto, além de favorecer a contaminacao bacteriana e

haver maior formacgéao de espuma (AMORIM, 1996).

A cinética da fermentacéo é afetada também pela presenca do préprio etanol e
do acucar no meio. Para concentracdes alcodlicas acima de 15 g/L o efeito da
inibicdo pelo produto se torna significativa; idem para o efeito de inibicdo pelo

substrato a concentragfes de aclUcares maiores do que 150 g/L (PORTO, 2005),

Outros fatores que podem interferir na qualidade do processo de fermentacao

incluem, por exemplo, a qualidade da matéria prima utilizada, presenca de aditivos
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quimicos e antibidticos, ions em solugdo, floculacdo celular, qualidade da

centrifugacéo, limpeza e assepsia (DIAS, 2008).

O modelo cinético mais simples para representar o fermentacdo é o modelo
Monod (Equacdo 3.1). Esse modelo apresenta a velocidade especifica como
dependente da concentracdo de substrato limitante no meio (S), no caso da
producéo de etanol a concentragdo de sacarose (MONOD, 1949).

S
Uy = Hmax (m)
Equacéao 3.1

Na qual, pmax representa velocidade maxima de crescimento celular (h™), Ks
representa a constante de saturacdo (g.L™') A constante Ks é conhecida também
como constante de Monod. Ks representa a concentracdo de substrato em que a
velocidade de crescimento é metade da velocidade maxima (MONOD, 1949).

As vezes, o modelo Monod descreve adequadamente a cinética fermentativa,
porém nao € viavel qguando ha componentes metabdlicos téxicos que inibem o
crescimento celular. A auséncia da inibicdo é uma situacdo pouco comum na pratica,
principalmente durante um cultivo descontinuo em que h& um crescente acumulo de
metabdlitos que acabam interferindo desfavoravelmente sobre o metabolismo e
crescimento celular (HISS, 2001). Devido a esses fatores, outros diversos modelos
com diferentes niveis de complexidade foram desenvolvidos ao longo do
tempo.

O modelo cinético que tido como base para determinar a fermentagéo alcodlica
sera 0 modelo de Andrietta (2003) que se baseia na influéncia da inibicdo pela
concentracdo celular, inibicdo pelo substrato, inibicdo por produto e inibicdo por
concentracgéo celular, conforme descrito na Equacéo 3.2 a seguir:

—|(-70) (%)
H=u - <2 - -
e kg +S+£ Bnax Xmax

Equacéao 3.2
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3.7 Controladores

Os controles de processo sdo uma mistura entre a estatistica e a disciplina de
engenharia que lida com o mecanismo, arquiteturas e algoritmos para controlar um
processo. O papel do controle de processo mudou ao longo dos anos e é
continuamente moldado pela tecnologia. O papel tradicional do controle de processo
nas operacdes industriais era contribuir para a seguranca, minimizar o impacto
ambiental e otimizar os processos, mantendo a variavel do processo préxima aos
valores desejados. Geralmente, tudo 0 que requer monitoramento continuo de uma
operacdo envolve o papel de um engenheiro de processo. Em anos anteriores, 0
monitoramento desses processos era feito na unidade e mantidos localmente pelo
operador e engenheiros. Hoje, muitas fabricas de produtos quimicos passaram para
automacao total, o que significa que engenheiros e operadores sdo auxiliados pelo
DCS - Distributed Control System, que se comunica com 0s instrumentos no campo.
(WOOLF, 2022)

3.7.1 Controlador On-Off

O controlador On-off € a forma de controlador mais simples que existe e
consiste em um circuito comparador que compara o sinal de entrada com dois sinais
de referéncia, chamados de limite inferior e superior. Quando o sinal de entrada fica
menor que o limite inferior, ou seja, U; (Figura 3.4) a saida do controlador € ativada e
o0 atuador € acionado com sua poténcia maxima. Quando o sinal de entrada fica
maior que o limite superior U, (Figura 3.4), a saida € desligada e o atuador

desligado.

Figura 3.4 — Controle de processo utilizando controlador On-off.

u

Umax

Umin

Fonte: Autor
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7

A diferenca entre o limite superior e o inferior € chamada de histerese.
Normalmente, a histerese € ajustavel de forma tal que o set-point fique entre o limite
inferior e o superior. Desta forma o sistema de controle fica oscilando de um valor
maximo a um minimo e ndo atinge nenhum valor especifico. Como o sinal de
controle u(t) pode assumir apenas dois valores (Equacao 3.3), conforme o erro seja

positivo ou negativo (VUKIC, 2002). Em outras palavras tem-se:

Uyin se e(t) >0
Upsx See(t) <0

u(t) = {

Equacéo 3.3

Tarrasco (2018), ressalta que esse tipo de funcdo pode ser implementado
como um simples comparador ou mesmo um relé fisico. Note que a funcao u(t) neste
caso existe uma inconsisténcia em zero e, na presenca de ruidos, poderia ocorrer
chaveamentos espurios, que eventualmente podem causar danos ou desgaste
acelerado do equipamento quando o sinal e(t) for proximo de zero. Para evitar este
tipo de problema, utiliza-se na pratica os controladores do tipo liga-desliga com

histerese mostrado na Figura 3.5.

Figura 3.5- Controle de processo utilizando controlador On-off com histerese.

u

Umax

€

€
Umin

Fonte: Autor

Com este tipo de controlador existe o seguinte comportamento, se u(t) = Uy, é
necessario que o valor de e(t) desca abaixo de -E;(t) para que haja um chaveamento
para U;. Todavia, se u(t) = Ui, é necessario que o valor de e(t) ultrapasse o valor

de E,(t) para que haja um chaveamento para U, como observa-se na Figura 3.5. O



28

grafico da Figura 3.6 mostra a curva de resposta em malha fechada e o respectivo
sinal de controle para um sistema com controlador liga-desliga com histerese. Note
gue, em regime permanente, a saida do sistema apresenta uma oscilacdo em torno
do valor de referéncia. Este fato denota a baixa precisdo obtida com este tipo de
controlador. A amplitude e a frequéncia da oscilacdo séo fungdes do intervalo [E;,
E]. .(VUKIC, 2002)

Figura 3.6 — Controle de processo utilizando controlador on-off.

y(t) )

u(t)

Fonte: Autor
3.7.2 Controlador proporcional (P)

O controle proporcional é uma forma de controle de feedback. E uma das
formas mais simples de controle continuo que pode ser usada em um sistema em
malha fechada. O controle minimiza a flutuacdo na variavel do processo, mas nem
sempre leva o sistema ao ponto de ajuste desejado. Ele fornece uma resposta mais
rapida do que a maioria dos outros controladores, permitindo inicialmente que o

controlador P responda alguns segundos mais rapido. (CORRIPIO, 2012)

O controlador P correlaciona linearmente a saida do controlador (sinal de
atuacdo) ao erro (diferenca entre o sinal medido e o valor de referéncia). Este
comportamento € ilustrado matematicamente na Equacao 3.4 e também é ilustrado

graficamente na Figura 3.7.
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Umin S e(t) <0
u(t) = Sup + kype(t) se —ey < e(t) < e
Uy S€ e(t) =0

Equacéo 3.4
Figura 3.7 — Comportamento do controlador Proporcional.

u

Umax

Umin

—€p €y e

Fonte: Autor

Sabendo que os dois valores limite do erro na parte linear pode ser reescrito

pela proporcao de 2e,. Sabendo que 2e, = ”ma’;ﬂ se levar em consideragédo que
14

Umax — Umin = 100%, assim o intervalo do erro seré proporcionalmente a quantidade
necessaria para produzir uma variacdo de 100% no valor inicial. Assim, baseado na
Equacéo 3.3. O componente proporcional tem a seguinte estrutura representada na
Figura 3.8.

Figura 3.8 — Estrutura do controlador do tipo P.

e(t) u(t)

Fonte: Autor
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Reescrevendo u(t) = uq + kye(t) na forma e(t) = % uma alternativa
p

para verificar o erro do controlador € analisando no estado estacionario a erro

u(t)—ug

através de duas condi¢des serem satisfeitas em estado estacionario egg = P se
P
tornara zero se uma das duas condi¢Bes a seguir forem obedecidas.
kp -

Equacéo 3.5

Ou ainda,
u(t) = ug
Equacéo 3.6

A Equacdo 3.5 que demostra a primeira condi¢cdo transforma o controlador
proporcional em um controlador On-off que possui diversas desvantagens. A
segunda condicao representada na Equacdo 3.6 € satisfeita quando o valor de
entrada que produz o resultado desejado é conhecido, ou seja, o valor no estado
estacionario é conhecido e igual a u,. Em outras palavras, para obter o valor de erro
no estado estacionario igual a zero, deve-se escolher valores diferentes de u,

dependendo do valor escolhido de referéncia na saida (VUKIC, 2002).

No entanto, a medida que o sistema se torna mais complexo (ou seja,
algoritmo mais complexo), a diferenca de tempo de resposta pode se acumular,
permitindo que o controlador P possivelmente responda alguns minutos mais rapido.
Embora o controlador P ofereca a vantagem de um tempo de resposta mais rapido,
ele produz um desvio do ponto de ajuste. Esse desvio é conhecido como offset e

geralmente n&o é desejado em um processo (VUKIC, 2002).

A existéncia de um deslocamento implica que o sistema n&o pode ser mantido
no ponto de ajuste desejado em regime permanente. E anélogo ao erro sistematico
em uma curva de calibracdo, onde ha sempre um erro fixo e constante que impede a
linha de cruzar a origem. O deslocamento pode ser minimizado combinando o
controle somente P com outra forma de controle, como o controle | ou D. E
importante notar, no entanto, que € impossivel eliminar completamente o

deslocamento, que esté implicitamente incluido em cada equagédo (GOMES, 2000).
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3.7.3 Controlador proporcional integral (Pl)

O controle integral € uma segunda forma de controle por feedback. Segundo
Wolf et al. (2022) é frequentemente usado porque € capaz de remover quaisquer
desvios que possam existir. Assim, 0 sistema retorna tanto ao estado estacionario
quanto a sua configuragéo original. Um erro negativo fard com que o sinal para o
sistema diminua, enquanto um erro positivo fard& com que o sinal aumente. No
entanto, os controladores somente do tipo integral sdo muito mais lentos em seu
tempo de resposta do que os controladores somente proporcional porque s&o

dependentes de mais parametros.

O controlador integral proporcional correlaciona a saida do controlador com a
integral do erro. A integral do erro é tomada em relacdo ao tempo. E o erro total
associado ao longo de um periodo especificado. (COUGHANOWR et al, 1991). Este
comportamento de controle integral é ilustrado matematicamente na Equacéo 3.7 a

seqguir:

u(t) = Kpe(t) + K, j e(t)dt + c(ty)

Equacéo 3.7

A acdo de controle integral consiste em aplicar um sinal de
controle u(t) proporcional a integral do sinal e(t). Onde T; é chamado de tempo
integral ou reset-time. A acao integral tem assim uma fungcdo "armazenadora de
energia". E possivel observar que se a partir de um determinado tempo t o erro e(t) é
igual a zero o sinal o sinal de controle ser& mantido em um valor constante
proporcional a "energia armazenada" até o instante t. Este fato permitira, no sistema
em malha fechada, obter-se o seguimento de uma referéncia com erro nulo em
regime permanente, pois a acao integral garantird a aplicacdo ao processo de um
sinal de controle constante (GOMES, 2000).

Assim sendo, sob um ponto de vista matematico, a acao integral permite
aumentar o tipo do sistema, ou seja, a nova funcdo de transferéncia em malha
aberta permite obter-se erro nulo em regime permanente a determinadas referéncia
do tipo. Pelo mesmo raciocinio, a utilizacdo de uma acéo integral possibilitara a

rejeicado assintotica de certas perturbacdes de carga na saida do processo do tipo. A
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acao integral esta entdo diretamente ligada a melhoria da precisdo do sistema.
Entretanto, a introducéo de um pdlo na origem na fungéo de transferéncia em malha
aberta, tende a piorar a estabilidade relativa do sistema em malha fechada ou
mesmo torna-lo instavel. Por este motivo, esta acdo de controle em geral ndo é
aplicada de maneira isolada. (GOMES, 2000)

3.7.4 Controlador proporcional derivativo (PD)

7

Outro tipo de acado utilizado em controladores € o controle derivativo. Ao
contrario dos controles somente P e somente I, o controle D € uma forma de controle
feedforward quando utilizado apenas o termo derivativo. Segundo Wolf et al. (2022)
o controlador PD antecipa as condi¢des do processo analisando a mudanca no erro.
Ele funciona para minimizar a mudanca de erro, mantendo assim o sistema em uma
configuracdo consistente. Ao contrario dos controladores proporcionais e integrais,
os controladores derivativos ndo guiam o sistema para um estado estacionario.
Devido a esta propriedade, os controladores D devem ser acoplados aos
controladores P, | ou PI para controlar adequadamente o sistema. Os controladores

PD séo definidos a seguir pela Equacéo 3.8:

de

u(t) = Kpe(t) + KDE

+ ¢ (o)

Equacéo 3.8

A derivada de uma funcao esta relacionada intuitivamente com a tendéncia de
variacdo desta funcdo em um determinado instante de tempo. Assim, aplicar como
controle um sinal proporcional a derivada do sinal de erro é equivalente a aplicar
uma acao baseada na tendéncia de evolucdo do erro. A acdo derivativa é entédo
dita antecipatoria ou preditiva e tende a fazer com que o sistema reaja mais
rapidamente. Este fato faz com que a acao derivativa seja utilizada para a obtencéo
de respostas transitorias mais rapidas, ou seja, para a melhora do comportamento
dindmico do sistema em malha fechada. Observe que no caso em que, em regime
permanente, o sinal de erro € constante a acdo derivativa sera igual a zero, ou seja,

esta agcdo atua apenas durante a resposta transitoria (Gomes, 2000).
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3.7.5 Controlador proporcional integral derivativo (PID)

O controle proporcional integral derivativo € uma combinacao de todos os trés
tipos de métodos de controle. Segundo Wolf et al. (2022) o controle PID € mais
comumente usados porque combina as vantagens de cada tipo de controle. Isso
inclui um tempo de resposta mais rapido devido ao controle somente P, juntamente
com o deslocamento diminuido/zero dos controladores derivativos e integrais
combinados. O controle PID correlaciona a saida do controlador ao erro, integral do
erro e derivada do erro. Este comportamento de controle PID é ilustrado

matematicamente na Equacéo 3.9 a seguir:

u(t) = Kpe(t) + KD%+ K,fe(t)dt + c(ty)

Equacéo 3.9
3.8 Interpretador Python

Python é uma linguagem facil de aprender e poderosa. Ela tem estruturas de
dados de alto nivel eficientes e uma abordagem simples mas efetiva de
programacao orientada a objetos. A elegancia de sintaxe e a tipagem dinamica de
Python aliadas com sua natureza interpretativa, o fazem a linguagem ideal para
programas e desenvolvimento de aplicacdes rapidas em diversas areas e na maioria
das plataformas. (PYTHON SOFTWARE FUNDATION, 2020).

O interpretador Python e a extensiva biblioteca padrdo estdo disponiveis
gratuitamente em cédigo ou na forma binaria para e pode ser livremente distribuido.
O mesmo endereco contém distribuicbes de diversos moédulos, programas e
ferramentas gratuitos produzidos por terceiros e documentacao adicional. (PYTHON
SOFTWARE FUNDATION, 2020).

O interpretador Python pode ser facilmente estendido com novas fungdes e
tipos de dados implementados em C ou C++ (ou outras linguagens chamadas a
partir de C). Python também é adequada como uma linguagem de extensao para
aplicacOes personalizaveis. (PYTHON SOFTWARE FUNDATION, 2020).
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4 METODOLOGIA

Para o desenvolvimento dos modelo matematicos que representam o

processo, alguns pressupostos tedricos foram assumidos:

e O reator opera com mistura perfeita, ou seja, particulas pontuais;
e A temperatura € mantida constante;

e O volume das bolhas de gés é desprezivel.

A resolucdo das equacgles se deu através do ambiente Google Collaboratory
utilizando linguagem Python e as bibliotecas: Matplotlib, numpy; E Excel, utilizando o

pacote Solver.
41 Processo em batelada

Os dados experimentais utilizados na modelagem do processo em batelada
foram provenientes do trabalho de Tosetto (2002). A autora analisa o
comportamento cinético da levedura Saccharomyces cerevisiae Y904 em mostos
preparados com 9 meis diferentes. Os méis foram provenientes de nove unidades
produtoras de acucar e alcool, sendo duas amostras de cada empresa. Neste
estudo, para encontrar os parametros cinéticos da Equacdo 3.2 foi utilizado os

dados da fermentacéo do mel da Usina BEN-1.
4.1.1 Desenvolvimento do modelo matemético

As equacdes mateméaticas foram deduzidas a partir da equacao geral do
balanco de massa para cada componente de interesse no reator: concentracdo de
células (X), concentracdo de etanol (P) e concentracdo de substrato (S). No
processo em batelada ndo ha fluxo de material, portanto a taxa de acumulo de um
componente deve ser igual a taxa de formacdo ou consumo devido as reacdes

dentro do reator.
Balan¢o de massa para as células (X):

d(X,V)
dt == rx.

Equacgéo 4.1

Balango de massa para o substrato (S):
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d(s,v)
dt = 7'5'.
Equacéo 4.2
Balanco de massa para o etanol (P):
d(pP,V)
dt = rp. V
Equacéo 4.3

Onde V é o volume util do reator (L) e r é a taxa de formagdo do componente
devido & reacdo (g.L".h™). Devido & formacdo de produto estar associada ao
crescimento microbiano, os valores das taxas de reacao (r) podem ser relacionados
entre si, de modo a gerar fatores de conversdo (HISS, 2001). Essa relacdo é

apresentada na Equagéo 4.4.

Yx
Ty = X.Ux = Ts.Vx/s = TP'y_i

S
Equacéo 4.4

Onde yes € 0 fator de conversdo de substrato em produto (rendimento da
reacdo — Equacao 4.5) e yxs € o fator de conversdo de substrato em células

(Equacéo 4.6).

Quantidade gerada de Etanol P - P,

V% - Quantidade consumida de Substrato - So—3S
Equacéo 4.5

Quantidade gerada de células X - X,

)/g - Quantidade consumida de Substrato - So—S
Equacéo 4.6

Por se tratar de uma batelada simples, ndo alimentada, o volume é constante.
Substituindo os fatores de conversdes e admitindo a hipétese de volume constante,
os balancos dindmicos para cada componente da fermentacdo em batelada s&o

apresentados nas equacodes abaixo.
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ax ¥
ac
Equacao 4.7
as 1 ¥
dt Yx/s e
Equacéo 4.8
dP  Vpss
—=——ux.X
dt  yxys x
Equacéo 4.9

O termo py € substituido pelo modelo cinético de interesse. Neste trabalho foi
utilizado apenas o modelo cinético de Andrietta (2003), para evitar a influéncia do
modelo cinético na andlise do sistema de controle. Para tanto, os parametros da
equacao estdo determinados com base nos dados experimentais de Tosetto (2002)

para fermentagdo em batelada.

E para determinar os paradmetros cinéticos, foi utilizada a seguinte fungéo
objetivo — Equacéo 4.1 - para otimizar os parametros cinéticos através da Software
EXCEL® com o pacote Solver utilizando 0 método GRG — Generalized Reduced

Gradient nao linear.

SSlm — Exp , Xisl'm.._ XiExp- , PiSim._ PiExp- ,
Z PP — T (T)Jr +(T) =0

Equacéo 4.10

O método GRG, segundo Sacoman (2012) é tido desde sua primeira
implementacdo computacional estavel (GRGA-1975), até a presente data, como um
dos métodos mais eficiente para solugdo de problemas gerais de programacao néo-
linear. E possui diversas aplicagcfes, principalmente em otimizacdes de projetos de

engenharia.
4.2 Processo continuo

Foram testados diferentes tipos de controladores, variando o valor das

constantes de controle (Kp, K;, Kp) no intervalo de 10" a 10°. Em seguida o
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controlador que obteve o melhor desempenho foi utilizado como referéncia para
montar o controlador PID com melhor desempenho. Primeiramente, testando o
controlador proporcional Assim, o valor que obtivesse o melhor resultado seria
utilizado nos controladores seguintes, ou seja, os controladores PD e PI. Por fim,
utilizar os melhores resultados dos testes anteriores para utilizar no controlador PID
e comparar com o0 processo em batelada. Em todos os testes foram causadas
perturbacdes do tipo degrau para verificar como se dava o comportamento dos

controladores fora do setpoint.

A modelagem foi baseada em condi¢cdes de operacdo de uma indulstria real,
considerados o trabalho de Porto (2005). Segundo Porto (2005) as coletas foram
feitas nas unidades fermentativas da Usina Alvorada Acucar e Alcool, localizada em
Arapord, MG, no periodo de julho a outubro do ano de 2002 e Usina Clealco — Usina
Clementina de Acucar e Alcool, localizada em Clementina, SP, nos meses de julho e
agosto de 2002.

O reator utilizado possui um volume util de 514 m®. A vazdo média de caldo
(Fx), reciclo (Fgr), Alimentacdo F, sédo respectivamente 35 m3/h, 40 m3/h e 10 m3/h.
Apo6s determinagdo do melhor controlador foram utilizados dois cenarios para
comparacao: No primeiro, a concentracdo inicial do caldo (Sp) sera de 160 g/l, a
concentracdo celular (Xo) 17,69 g/L em regime de batelada até consumir todo o
substrato e realizar a fermentacdo até seu nivel maximo. J4 no segundo cenario, a
concentracédo inicial (Sp) sera reduzida para 10 g/L e o restante do substrato sera
adicionado através do controlador (S;) até atingir a mesma quantidade de substrato
adicionado durante o cenario anterior, a concentragao celular (Xo) 17,69 g/L.

A seguir o balanco do processo, considerando o estado estacionario:

Balango de massa para as células:
0= Fi—l'Xi—l_Fi'Xi + Tx. %

Equacéo 4.11
Balango de massa para o substrato:

0= Fi—l'Xi—l_Fi'Xi — TIs. |74
Equacéo 4.12
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Balanco de massa para o produto:
0= Fi—l'Xi—l_Fi'Xi + T'P.V
Equacéo 4.13

Onde F é vazéo volumétrica (L.h™). Considerando-se os fatores de converséo
apresentados na Equacdo 4.4, tém se, entdo os balancos dinamicos para o0s
componentes da fermentacdo para as equagoes 4.14, 4.15 e 4.16, apresentados nas

equacdes abaixo respectivamente.

Balanco Global:
0=F_1—F

Balanco de massa para as células:

_ Py X —F X

0
4

+ Uy X;

Equacédo 4.14

Equacéo 4.15
Balanco de massa para o produto:
Fi_1.Pi_1—F.P;  Vpys

0= + Uy X
4 Yx/s X

Equacéo 4.16

O sistema de equacfes possui no total trés equacdes. No caldo ha apenas
substrato enquanto no reciclo hd a presenca de produto, substrato e células.
Novamente, o termo Wy € substituido pelo modelo cinético de interesse. Neste
trabalho sera utilizado foi utilizado apenas o modelo cinético de Andrietta (2003)
representado pela equacdo 3.1, para evitar a influéncia do modelo cinético na

analise do sistema de controle.
4.3 Definicdo da malha de controle:

A malha de controle desenvolvida para controlar a concentracédo de substrato
dentro reator segue o arranjo segundo a Figura 4.1, desse modo os valores de saida

do reator sdo utilizados para corrigir a vazdo de entrada de substrato, ou seja, 0
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método de controle utilizado nesse sistema serd o controle por retroalimentacao,
também conhecido como feedback .

Figura 4.1 — Configuracéo do sistema de controle para fermentacéo etandlica

(  Sensor )=
.

——Alimentacao ':‘ Processo aida—»

Fonte: Autor

Assim, o sinal de saida do sensor (representado pelo nimero 1 na Figura 4.2)
vai sair e vai ser trabalhado pelo controlador (representado pelo nimero 2 na Figura
4.2) que vai determinar quantidade de ajuste que sera realizado para abertura ou

fechamento da valvula de alimentacgéo (representado pelo nimero 3 na Figura 4.2).

Figura 4.2 — Sistema de controle para fermentacao etandlica.

Substrato

(S alimentaca o)
- Reciclo

Sistema
de controle:
Sl'deal

Saiimentngﬁo

Células
Produto
Substrato : S4i4a

Fonte: Autor

Assim, durante o processo de controle, a variavel S;jmentacio €Sta ajustada
baseada tanto no valor da constante S?° que representa o valor inicial da

alimentagao

concentracdo de alimentacdo no bioreator, quanto da constante Sz, Que
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reprensenta o valor de referéncia para concentracdo na saida no reator, ou seja,
esse é o valor que o controlador deve alcancar durante o decorrer do processo.
Neste trabalho também foi avaliado qual controlador responde melhor a
perturbacdes do tipo degrau, ou seja, uma mudanca subita de uma variavel do
processo pode ser aproximada por uma mudanca tipo degrau de magnitude
predeterminada. Nesse caso a variavel com esse tipo de mudanca foi a variavel.
Assim, durante o processo foram realizadas pertubacdes degrau a +20% do valor de

referéncia durante meia hora até a estabilizacao.
4.3.1 Controlador On-off

Como é sabido, o controlador On-off alterna seu valor de saida em apenas
dois valores durante toda cada iteracdo. Neste caso, foram utilizados dois valores

especificos: Sgiimentacio = 0 S€ erro <0 0OU Sgiimentacao = S(‘l’limenmcaocaso oerro >

0. Assim foi possivel montar o algoritmo que compde o sistema de controle On-off
como é observado na Figura 4.3. Que compara os valores de saida do reator a cada
iteracdo e verifica com um condicional se € necessario desligar a alimentacdo ou

nao.

Figura 4.3 — Fluxograma para o controlador On-off

Variaveis de
entrada

Y

Erro=S saida-S id ‘

'

rNﬁ

S A=0

Fonte: Autor
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Todavia, caso se queira diminuir a atividade do controlador com
chaveamentos constantes € possivel determinar valores diferentes de erro para
acdo do controlador, Dessa maneira o controlador On-off alterna seu valor de saida
em apenas dois valores. Neste caso, podem ser utilizados dois valores especificos:
Salimentagéo =0 se ou Salimenta;éo = Sglimentagéo €aso oerro < Limitesuperior’ 0 que
faria com que na Figura 4.3 necessitasse de mais um condicional em seu processo
de controle. Todavia, ndo houve mudanca significativa no controle com histerese

durante os testes, fazendo com que fosse desconsiderado da andlise.
4.3.2 Controlador P (Proporcional)

O controlador proporcional € uma alternativa ao controlador On-off. A variacédo
da alimentacdo segue uma relacdo linear com a variacdo do erro da saida, ajustado

por uma constante a qual é denominada frequentemente por K,, foram adotados

alguns valores para chegar no valor que apresentava o melhor tempo de resposta.

Como a oscilacdo do erro determinava alguns valores negativos para a
alimentacdo, fez-se necessério colocar um condicional que bloqueava a
“‘Alimentacdo negativa” que causava um processo oscilatorio desnecessario para o
processo. Desse modo, como podemos observar na Figura 4.4 a seguir, toda vez
gque uma iteracdo era realizada no processo, caso o valor da alimentacédo fosse

negativo ele seria igualado a zero.

Figura 4.4 — Fluxograma para o controlador proporcional.

Varidveis de
entrada

y

Erro = S_saida - S_id

:

S A=S_A 0-Kp*Erro

l

Y
{—Nio @ Sim—‘

Fonte: Autor
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4.3.3 Controlador PI (Proporcional e Integral)

O controlador proporcional integral € a jungcdo do controlador proporcional e
também da acao de controle integral. Este tipo de controle se torna uma alternativa
ao controlador P. A variacdo da alimentacdo segue uma relacdo linear com a
variacdo do erro da saida, ajustado por uma constante a qual é denominada

frequentemente por K,, assim como uma relagdo com a integral do erro ajustado

pela constante K; durante um perido de tempo foram adotados alguns valores para

chegar no valor que apresentava o melhor tempo de resposta.

Como a oscilagéo do erro pode variar entre alguns valores negativos para a
alimentacao foi adotada a alternativa de colocar um condicional que blogueava a
“‘Alimentacdo negativa” que causava um processo oscilatorio desnecessario para o
processo. Desse modo, como podemos observar na Figura 4.5 a seguir, toda vez
gque uma iteracdo era realizada no processo, caso o valor da alimentacédo fosse
negativo ele seria igualado a zero. Além disso, outro problema existe no controlador
integral que é o acumulo de erro que pode fazer com que o0 processo se torne
instavel e ndo saia do processo oscilatério. Para aprimorar o controlador, quando o
erro acumulado atingisse uma quantiade superior ao limite estabelecido dentro do
algoritmo esse erro se tornaria igual a zero e o0 processo continuaria seguindo.
Desse modo, o sistema de controle integral ndo deixa de funcionar dentro do

processo iterativo.
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Figura 4.5 — Fluxograma para o controlador PI.

[

Variaveis de
entrada

!

Erro_i=S_saida- S_id

!

[ Erro_ac = Etro_ac + Erro_i ’

!

= [ Erro_ac=0

l

N;

— S_A=S_A 0-Kp*Erro_i- Ki*Erro_ac ]

Y

‘—Nﬁo in'lj

Fonte: Autor

4.3.4 Controlador PD (Proporcional e Derivativo)

O controlador proporcional integral e derivativo é a juncdo do controlador
proporcional e também da a¢do de controle derivativo. Este tipo de controle se torna
uma alternativa ao controlador P. A variacdo da alimentacdo segue uma relagéo
linear com a variagdo do erro da saida, ajustado por uma constante a qual €
denominada frequentemente por K,, assim como uma relagdo com a derivada do
erro ajustado pela constante K, durante um perido de tempo. Foram adotados

alguns valores para chegar no valor que apresentava o melhor tempo de resposta.
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Figura 4.6 — Fluxograma para o controlador PD.

Variaveis de
entrada

[
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(anterior)

!
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!

{ Erro_an = Erro_p ]

!

{ S A=S_A 0-Kp*Ero_p - Kd*Erro_d

rNi imﬁ

Fonte: Autor

Neste controlador também existe a oscilacdo do erro entre alguns valores
negativos para a alimentacdo. Por isso, foi adotada a alternativa de colocar um
condicional que bloqueava a “Alimentagdo negativa” que causava um processo
oscilatério desnecessario para o processo. Desse modo, como podemos observar
na Figura 4.6 , toda vez que uma iteracdo era realizada no processo, caso o valor da
alimentacédo fosse negativo ele seria igualado a zero. Além disso, outro problema
existe no controlador integral que € o acumulo de erro que pode fazer com que o

processo se torne instavel e nao saia do processo oscilatorio.
4.3.5 Controlador PID (Proporcional, Integral e Derivativo)

O controlador proporcional integral e derivativo € a juncdo dos trés tipos de
acao de controle estudadas neste trabalho. Este tipo de controle se torna uma
alternativa ao controlador Pl e PD. A variacdo da alimentacdo segue uma relacao
linear com a variagdo do erro da saida, ajustado por uma constante a qual €

denominada frequentemente por K,,, assim como uma relagao com a integral do erro
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ajustado pela constante K; durante um perido de tempo assim como uma relacao
com a integral do erro ajustado pela constante K; durante um perido de tempo foram
adotados alguns valores para chegar no valor que apresentava o melhor tempo de

resposta.

Figura 4.7 — Fluxograma para o controlador PID.

[

Variaveis de
entrada

!

[ Erro_p = S_saida - S_id

!

Erro_ac = Erro_ac + Etro_i

[
v

Erro_an = Erro_p
(anterior)

'
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'

‘ Erro_an = Erro_p ’

[
Y

S A=S_A 0-Kp*Erro_p - Ki*Erro_d - Ki*erro_i

{

<€

- Erro_ac=0

S A=S_A 0-Kp*Erro_p - Ki*Erro_ac ’

Fonte: Autor

7

Como é observado na Figura 4.7, € possivel observar que o fluxograma
produzido a seguir € muito semelhante aos anteriores, pois, para retornar para

qualquer condi¢ao anterior basta igualar qualquer umas das constantes (Kp, K;, Kp).



46

E baseado nos valores analisados das ac¢des de controle anteriores foi possivel
estimar uma condi¢&o ideal para o processo.



5 RESULTADOS

A seguir pode ser observado os resultados a cerca do sistema em batelada
utilizando os dados de fermentacdo do mel da Usina BEN publicados por Tosetto
(2002) e o modelo cinético de Andrieta (2003) obtido através da otimizacdo dos

parametros da Equac&o 3.2 pelo pacote Solver do EXCEL®. E possivel comparar os

valores simulados com os valores experimentais na Tabela 5.1.

Tabela 5.1: Resultados experimentais (Exp.) e Simulados para o processo

fermentativo.

Sexp.(9/L)  Ssim(9/L)  Xexp.(9/L)  Xsim(9/L) Peg. (Q/L)  Psim(9/L)
162,33 162,33 17,69 17,69 0 0,00
153,35 146,02 1808 1817 9,35 8,58
138,88 12853 1876  1g5g 1849 1514
11088 109,81 2022 1953 2893 746
90,57 8955 21,89  ,0g; 4109 3945
64,01 6856 233 2050 5243 5104
4389 47,99 2383 9393 6027  g363
20,68 2823 2436 443 69,3 70,94

1586 1383 2458 2478 7257 7675
4,07 4,67 2461 2487 7061 7766
0,05 0,04 2419 2473 7322 7577

Dessa forma foi possivel estimar os melhores valores dos parametros
cinéticos na Tabela 5.2 que atingia o menor valor da funcéo objetivo representada
pela Equacao 4.10 para o processo em batelada. Para a concentracédo de substrato

foi obtido Rz = 0,9959; Para a concentracdo de células Rz = 0,9671 e para a

Fonte: (Tossetto (2002), Autor)

concentracéo de produto Rz = 0,9940.

Tabela 5.2: Constantes da equacéo de Andrietta (2003)

umax(h_l) KS(g-L_l) Kl(gzL_z) yX/S yX/P Pmax(g-L_l) Xmax(g-L_l)

m n

1,07 165,09

4,52

0,03 0,53 83,16

105,042

2,23 1,40

Fonte: (Autor)
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Em trabalhos anteriores, que também foi necessério a determinagdo dos
parametros cinéticos como por exemplo em Zanardi (2016) os mesmos parametros
de Tossetto (2002) foram utilizados e as constantes cinéticas apresentaram valores
semelhantes para cada tipo de variavel. Todavia, em alguns casos os fatores como
m e n se tornaram nulos para a equacdo de Tossetto (2002) o que pode
descaracterizar a equacao. Para contornar esse tipo de problema, foram utilizados
chutes iniciais compativeis com a realidade do processo, ou seja, valores ndo-nulos
e maiores que zero e baseados no trabalho de Ascendino et al. (2017). E importante
salientar que existem valores que o ajuste inicial pode ser mais manual, como por
exemplo os valores maximos de etanol e células que sao fatores decisivos, podem
ser adicionados com base no valor respectivo a concentracdo nula de substrato no

final da fermentacdo em batelada de ensaios anteriores.

Figura 5.1: Resultados experimentais e Simulados para o processo

fermentativo em batelada sem controle.

Celulas experimental
Celulas simulado
Produto experimental
Praduto simulado
Substrato experimental
Substrate simulada

160

|.|l|b

140

120

100

Concentracao (g/L)

20

TEmpo (h)

Fonte: Autor
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Assim, como pode ser observado na Figura 5.1 e nos dados anteriores é
possivel perceber que o ajuste foi satisfatorio e atendeu as expectativas do processo
em batelada. E apesar de que existam alguns pontos que estdo fora do ajuste de
curva, e esse problema ndo deve primordialmente ao modelo cinético, pois, como 0s
dados foram obtidos durante o processo industrial, existem paradas que sao
realizadas para algum tipo de ajuste no processo devido ao alto nivel de
complexidade, principalmente por se tratar de uma producédo ser em larga escala,

fazendo com que exista o erro ligado ao processo, desviando assim do valor ideal.

Em seguida o processo fermentativo também foi analisado considerando o
regime continuo. Nesta parte do trabalho foi avaliado qual tipo de controlador obteve
melhor desempenho e qual ajuste se adequou ao controle de substrato no reator e
qual o impacto que esse controle teve nas outras variaveis estudadas, nesse caso 0
produto e a concentragcdo celular. Durante as simulacdes foram realizadas
perturbacdes do tipo degrau na alimentacédo do substrato durante a simulacdo para
verificar se havia algum tipo de efeito sobre o produto ou as células. A Tabela 5.3
mostra 0 tempo de resposta para atingir o estado estacionario dos diferentes tipos
de controladores e seus parametros para a perturbacdo mencionada. O controlador
PID foi que obteve o menor tempo.

Tabela 5.3: Tempo de resposta dos controladores.

n Controlador kP K kD Tempo de
Resposta (s)

1 On-off - - - *

2 P 0,1 0 0 1806,05

3 P 0,01 0 0 9078,01

4 P 0,001 0 0 21603,40

5 Pl 0,1 0,1 0 o

6 Pl 0,1 0,01 0 7,56

7 Pl 0,1 0,001 0 135,76

8 PD 0,1 0 0,1 4968,07

9 PD 0,1 0 0,01 7423,20

10 PD 0,1 0 0,001 7020,29

11 PID 0,1 0,01 0,1 0,36

Fonte: Autor
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A seguir, temos os graficos para cada tipo de controlador utilizado durante a
simulacdo do processo. Para a realizacdo dos testes foi também observado o
comportamento transiente bem como o tempo de resposta. Baseado na identificacéo
de oscilacbes constantes que porventura poderiam ser prejudiciais ao processo.
Como ja foi citado anteriormente, um controlador deve se ajustar ao valor de
referéncia no menor tempo possivel. Pois, essas oscilagdes diminuem o tempo de
vida do controlador, resultando em prejuizos e riscos para o processo. A figura 5.2
apresenta os resultados para o controle On-off para as varidveis concentracao,
células e produto.

Figura 5.2: Resultados simulados para o processo fermentativo utilizando

controlador On-Off.
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Fonte: Autor

O controlador On-off ndo foi capaz de estabilizar o processo no valor de 10
g.L’. Desse modo observa-se que o controlador necessitava de intervalos de
concentracéo limite maiores o que tornaria inviavel para o controle do processo.
Uma vez que o controlador demora muito para estabilizar a concentracdo de

produto. As repetidas acbes de ligar e desligar faz com que esse tipo de controle
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nao seja recomendado para esse tipo de controle como observa-se na Figura 5.2,
devido ao rapido desgaste do equipamento e a possiveis sobrecargas no reator.

A Figura 5.3 mostra os resultados sobre a acdo de controle de controle

proporcional. Variando a constante Kp no intervalo de 10 a 1073,

Figura 5.3: Resultados simulados para o teste utilizando controlador P.

Conceniragho de Subsirate - Comtrelador P
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Fonte: Autor

O comportamento do controlador P ocorreu como o esperado, ou seja, quanto
maior o valor de Kp mais rapido foi o tempo de resposta. O tempo variou
consideravelmente a depender do valor utlizado para a constante de
proporcionalidade e o valor que obteve o melhor desempenho foi ao utilizar Kp = 0,1
(Tabela 5.3). Nao houveram oscilacdes criticas ao utilizar esse controlador, mesmo
guando realizadas perturbacdes do tipo degrau. Todavia, ao utilizar valores baixos

para a constante foi observado um acumulo de substrato dentro do reator.

A Figura 5.4 mostra os resultados sobre a acdo de controle utilizando o
controlador proporcional e integral. Variando a constante Ki no intervalo de 10" a

1073, e utilizando o melhor resultado de Kp da simulac&o anterior.
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Figura 5.4: Resultados simulados para o teste utilizando controlador PI.
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Como foi possivel observar nos graficos da Figura 5.4 nota-se que
visualmente o controlador com K, = 0,1 foi o que obteve o pior desempenho, isso se
deve ao acumulo de erro das iteracdes anteriores. No entanto ndo houve nenhuma
mudanca significativa na concentracdo de produto, uma vez que a margem de
tolerancia (£25% do valor de referéncia) colocada era bem restritiva. Ainda assim, o
risco associado a esse tipo de comportamento, ndo o faz um bom candidato a ser
utilizado no processo. Desta forma, foi considerado utilizar o controlador Pl com
controlador Ki = 0,01 pois além de ndo haver oscilagdes significativas, o tempo de

resposta foi 0 menor para o tipo Pl (Tabela 5.3).
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Figura 5.5: Resultados simulados para o teste utilizando controlador PD.

Cencentraghs de Substrats - Controladar PD

] — i O] - R = 3O
|_| Walse de nefenknoia

Cong niragda igl

o 5 10 s Fil s 30
Terwpsa (hb

Concentragio de Substrato - Controlador PD

(H — Kp=0.1:Kd =001
‘_| Walor da rederbnges

Concentrachs (gLl
&

@ 3 ] 5] g 5 L]
b LU

Concentragio de Substrato - Controladar PD

L = rgpEdl-cd=0l
— Waltd de relenénds

Congertragio (Al
&

o [ w0 15 1 £ ]
Ternpa (hi

OKp=01eKd=01@Kp=0.1eKd=0.01 ® Kp=0.1e Kd=0.001
Fonte: Autor

No que se refere ao controlador PD (Figura 5.5), seu melhor desempenho
assim como o controlador P, foi obtido quando seu valor utilizado foi considerado Kp
= 0,1. Em todos os casos seu comportamento foi muito semelhante. Foi muito agil

em encontrar o ponto ideal e ndo houve acimulo de erro durante as simulagdes.

Em sequéncia observa-se os resultados sobre a agéo de controle utilizando o
controlador proporcional, integral e diferencial (Figura 5.6). Utilizando os melhores
valores encontrados em relagdo a tempo de resposta e estabilidade. Desse modo,
Utilizando as melhores condi¢des dos controladores anteriores, ou seja, Kp = 0,1; Kd
= 0,1 e Ki = 0,01, mas com as mesmas condi¢cdes operacionais utilizadas no

controlador On-off.
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Figura 5.6: Resultados simulados para o teste utilizando controlador PID.
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Como o controlador PID foi o controlador que obteve melhor desempenho
durante os testes (Tabela 5.3), este controlador foi utilizado para simular novamente
em estado estacionario e seus resultados foram comparados com o0 processo em
batelada. Com as mesmas condi¢cdes operacionais utilizadas no controlador On-off
com excecdo do valor de referéncia para a saida que foi alterado para 17,5g.L™" e o
tempo de reacdo que foi reduzido para 10 horas para verificar a diferenca com

relacdo ao tempo, quando utilizado o processo em batelada.

Figura 5.7: Resultados simulados para o processo fermentativo utilizando

controlador PID.
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7

Como € possivel observar, existe a concordancia com a literatura, onde é
esperado que o controlador PID Figura 5.7 otimizado obtivesse o melhor tempo de

resposta dentre os demais. Segundo Vuki¢ (2002) é esperado que o controlador PID
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seja 0 mais indicado nesse tipo de processo, pois, controlador PID é frequentemente
usado na industria, mas também no controle de objetos moveis quando estabilidade
e seguimento de referéncia preciso sdo necessarios. O Piloto automatico

convencional sdo, em sua maioria, controladores do tipo PID.

Na fermentacdo alcodlica de acgucares, por acdo de leveduras, os principais
produtos obtidos em propor¢des equimolares sdo o etanol e o didxido de carbono,
onde 100 kg de glicose rendem 51,1 kg de etanol e 48,9 kg de di6éxido de carbono. O
rendimento tedrico baseado na estequiometria é de 51,1% em massa. A eficiéncia
do processo € a razdo entre a massa obtida de produto pela massa esperada pela
estequiometria da reacdo. E possivel observar que os resultados da Tabela 5.4
apontam que o processo obteve alta taxa de conversdo do substrato ao utilizar o
regime continuo, além de ter eficiéncia de 6,6% a mais do que o regime em batelada

como também pode ser observado na Figura 5.7.

Tabela 5.4: Resultados simulados para cada tipo de reator.

Concentragcdo Concentracéo

. Tempo Vazdo Volume do Eficiéncia
Regime de Substrato  de produto
h m3/h) Tanque (m3 %
Batelada 10 * 514 162,33 73,22 0,8825
Continuo 10 10,00 514 1346,97 653,18 0,9488

Fonte: Autor
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6 CONCLUSAO

O modelo cinético de Andrietta (2003) para a fermentacédo alcodlica utilizando
Saccharomyces cerevisiae € capaz de representar muito bem o processo Para a
concentracdo de substrato foi obtido R?z = 0,9959; Para a concentracdo de células

R2=0,9671 e para a concentracdo de produto Rz = 0,9940.

A malha de controle construida para controlar a alimentacdo do substrato foi
capaz de aumentar o rendimento do processo e reduzir os efeitos de inibicdo pelo
substrato obtendo uma eficiéncia no processo de 94,88%. Dentre todos os
controladores utilizados, o que obteve melhor desempenho tanto em relacdo a
tempo de resposta e estabilidade foi o controlador PID com as constantes de

controle K;, Kp e Kp sendo 0,01; 0,1 e 0,1 respectivamente.

Também foi observado que o controlador On-off ndo € indicado para esse tipo
de controle, pois ndo € possivel estabilizar o processo e existe a possibilidade de
chaveamentos constantes. O controlador Pl ndo € indicado para esse tipo de
controle devido ao risco de acumulo de erro. O controlador PD pode ser utilizado,
todavia existe a possibilidade de demorar muito para alcancar o valor de referéncia.
Assim como o controlador P néo é indicado, pois pode nunca alcancar o valor de

referéncia.
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