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RESUMO

CARNEIRO, Diego Dias. Estudo computacional da etapa fermentativa da producéo de
cerveja e proposta de uma estratégia de controle para o processo. 2010. 129p Dissertacdo
(Mestrado em Ciéncia e Tecnologia de Alimentos, Engenharia de Alimentos). Instituto de
Tecnologia, Departamento de Tecnologia de Alimentos, Universidade Federal Rural do Rio
de Janeiro, Seropédica, RJ, 2010.

A cerveja é a bebida alcoolica mais antiga do mundo e seu processamento vem evoluindo ao
longo do tempo. Atualmente, a comercializagdo da cerveja ocupa uma posi¢édo de destaque no
mercado econdmico, pois é a bebida alcotlica mais consumida no Brasil e no mundo. Devido
a esta importancia econémica, a busca por processos mais eficientes e com capacidade de
manter a qualidade sensorial do produto final é de grande interesse para as cervejarias. A
fermentacdo é uma etapa importante do processo cervejeiro, pois é nessa fase que se formam
0s produtos e sub-produtos do metabolismo das leveduras. O estudo detalhado sobre a etapa
fermentativa da producéo de cerveja permite analisar como as principais variaveis de processo
influenciam a fermentacdo e o modo como elas interagem. Para atingir esta meta, a
modelagem matematica, aliada a simulacdo computacional, foi utilizada nessa dissertacdo
como ferramenta de estudo do processo fermentativo. Os objetivos desta dissertacdo foram: i)
Selecionar e reproduzir através de simulacdo computacional modelos matematicos
fenomenoldgicos da etapa de fermentacdo do processo de producdo cervejeira; ii) Investigar o
efeito das varidveis manipuléveis de processo (temperatura, pressdo e/ou vazdes) sobre o
comportamento dindmico dos produtos e subprodutos de interesse, e; iii) Propor uma
estratégia de controle que seja capaz de implementar de modo eficiente perfis étimos de
temperatura no processo cervejeiro. Foram encontrados poucos modelos dindmicos na
literatura que representam a etapa fermentativa da producdo da cerveja. Para o0
desenvolvimento dessa dissertacdo foram utilizados trés modelos fenomenolégicos escolhidos
com base em sua validacdo experimental e nas variaveis de processo consideradas. Observou-
se que as varidveis manipulaveis de processo normalmente influenciam a dindmica da
temperatura da fermentacdo e, consequentemente, a dindmica das demais varidveis do
processo. Para a melhor conducdo do processo fermentativo uma estratégia de controle
simples, capaz de aquecer e refrigerar o tanque de fermentacdo conforme a necessidade do
processo, foi proposta nessa dissertacdo. A estratégia de controle proposta se mostrou bastante
eficiente, proporcionando ao operador a possibilidade da aplicacdo de perfis 6timos de
temperatura que proporcionem a condugdo satisfatdria da fermentacéo cervejeira, levando a
um produto final com os atributos sensoriais adequados para o0 consumidor.

Palavras-chave: Processo fermentativo. Modelagem matematica. Estratégia de controle.



ABSTRACT

CARNEIRO, Diego Dias. Selection of models and proposal of a control strategy for the
fermentative stage of the beer production. 2010. 129p. Dissertation (Master Science in
Food Science and Technology, Food Engineer). Instituto de Tecnologia, Departamento de
Tecnologia de Alimentos, Universidade Federal Rural do Rio de Janeiro, Seropédica, RJ,
2010.

Beer is the oldest alcoholic beverage in the world, and its processing has been evolving along
the time. Nowadays, beer trading occupies an important position in the economic market since
it is the most consumed beverage in Brazil and around the world. Due to this economic
significance, the search for more efficient processes that are able to keep the sensorial
attributes to the final product represents a great interest for breweries. Fermentation is an
important stage of the beer process since in this stage the products and by-products resulted
from the yeast metabolism are formed. The detailed study of the fermentative stage of the
beer production allows analyzing how the main process variables influence the fermentation
and the way they interact each other. To reach this goal, mathematical modeling and
computational simulation, were used in this work as a tool for studying the fermentative
process. The goals of this study were: i) Select and reproduce through computational
simulation, phenomenological models that describe the brewing process; ii) Investigate the
effect of manipulate process variables (temperature, pressure and/or flows) over the dynamic
behavior of the products and by-products of interest, and; iii) Propose a control strategy that
be able to implement optimal temperature profiles in the beer fermentation process. A few
dynamics mathematical models that describe the fermentation process were found in the
literature. Based on the experimental validation and on the process variables considered, three
phenomenological models were selected for the development of this work. It was observed
that the manipulate process variables usually affect the dynamic of the fermentation
temperature and, as a consequence, the dynamic of the other process variables. A simple
control strategy, capable to heat up and refrigerate the fermentation vessel according to the
process needs, was proposed in this work to better drive the fermentative process. The
proposed control strategy shows very efficient, providing to the process operator facilities to
the application of optimal temperature profiles in order to obtain a satisfactory fermentation
and leading to a final product with appropriate sensorial attributes for the customer.

Keywords: Fermentative process. Mathematical modeling. Control strategy.
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1 INTRODUCAO

De acordo com o decreto n°® 2.314, de 4 de setembro de 1997 do Ministério da
Agricultura, a cerveja é a bebida obtida pela fermentacdo alcodlica do mosto cervejeiro
oriundo do malte de cevada e agua potavel, por acdo da levedura, com adi¢édo de lupulo.

A origem da cerveja se perde no tempo. Existem relatos de que povos da antiguidade,
como 0s egipcios e sumérios, produziam cerveja ha 5000 anos e seu processamento vem
evoluindo ao longo do tempo.

Esse produto tem uma importancia econdémica muito grande no mercado nacional e
internacional, pois é a bebida alcodlica mais consumida no Brasil (SENAD, 2007) e a mais
consumida no mundo, onde sé perde em popularidade para a agua e o cha (NELSON, 2005).
Esse fato leva cada vez mais a busca por estudos que tornem o seu processamento mais
barato, rapido e com a manutencdo da qualidade fisico-quimica e sensorial do produto final
dentro de padrdes pré-estabelecidos.

O processo de fabricacdo de cerveja é de certa forma simples, porém suas etapas —
dentre elas a fermentacdo — devem ser bem controladas para garantir ao consumidor um
produto final de qualidade.

A fermentacdo é a etapa do processamento em que ocorre a formacao de alcool, de
diéxido de carbono e o inicio da configuracdo do flavour da cerveja, através da formacéo de
ésteres, aldeidos, &cidos volateis, etc., oriundos do metabolismo das leveduras. Existem
diversos fatores que influenciam a fermentacdo de mostos cervejeiros. Dentre eles tem-se: a
levedura utilizada, a composi¢do do mosto cervejeiro e as condi¢bes operacionais do processo
fermentativo, onde a temperatura na qual a fermentacdo € conduzida é o ponto chave do
processo.

O estudo da etapa fermentativa do processo de producdo de cerveja e das relaces de
causa e efeito entre as varidveis operacionais (temperatura, pressdo e/ou vazdes) e a qualidade
do produto final é cada vez mais importante, pois permite o desenvolvimento de estratégias de
otimizacdo, ou seja, a determinacdo das condi¢des adequadas do processamento que levem a
melhoria da qualidade do produto.

Um método que vem sendo bastante utilizado para realizar este estudo do processo € a
técnica de modelagem matematica e simulacdo computacional. A modelagem matematica
consiste na representacdo de problemas reais em equagdes matematicas atraves do estudo das
varidveis inerentes a um determinado processo que, aliada a procedimentos experimentais,
permite a validacdo do modelo proposto. A simula¢do computacional consiste na utilizacdo de
técnicas numéricas para obter a solucao das equacdes obtidas na modelagem matematica.

A modelagem matematica € uma técnica bastante indicada para realizar estudos de
processos, pois € um procedimento de baixo custo, promove melhor entendimento do
processo e, com os resultados obtidos através da simulacdo de modelos validados, é possivel
verificar possiveis falhas de processo através da comparagdo entre o resultado obtido com o
resultado real. Alem disso, através dos modelos matematicos é possivel estudar técnicas de
controle e otimizagao do processo.

O foco deste trabalno é¢ o estudo de modelos matematicos que descrevam
adequadamente o comportamento do processo através de relacdes quantitativas entre suas
variaveis e as condicdes operacionais. A aplicacdo desses modelos matematicos, através de
técnicas de simulagcdo computacional, permite utilizar as informacfes a respeito dos
fendmenos biologicos inerentes ao processo para determinar as condi¢fes operacionais
economicamente 6timas, auxiliando também no projeto de estratégias de controle do
processo.



O controle adequado do processo fermentativo € de suma importancia para a
manutencdo de um produto final com a qualidade esperada pelo consumidor. Portanto,
investigar as estratégias de controle do processo cervejeiro e buscar métodos adequados para a
sua otimizacdo € um aspecto importante para as indudstrias cervejeiras.

Sabe-se que a fermentagcdo € um processo exotérmico e que, como regra geral, para
que 0 processo cervejeiro seja eficaz é necessario refrigerar o fermentador ao longo do tempo.
Contudo, dependendo das caracteristicas sensoriais desejadas para a cerveja, pode ser
necessario fornecer calor ao sistema além da quantidade naturalmente liberada pelo processo
fermentativo.

Atualmente, as inddstrias cervejeiras apresentam um sistema de controle para a
manutencdo da temperatura desejada apenas com o uso de refrigeracdo. Porém, estudos
recentes sobre a otimizacdo da fermentagéo cervejeira propdem a implementacao de perfis de
temperatura que envolvem, além da refrigeracdo, etapas de aquecimento ao longo da
fermentacdo. Um sistema de controle que seja capaz de implementar o perfil 6timo de
temperatura — determinado a priori ou mesmo através de técnicas de otimizacdo em tempo
real — ndo foi encontrado na literatura e, tampouco, é utilizado pelas indUstrias cervejeiras.

Os principais objetivos desta dissertacdo sdo: i) Selecionar e reproduzir através de
simulacdo computacional modelos matematicos fenomenoldgicos da etapa de fermentagdo do
processo de producdo de cerveja; ii) Investigar o efeito das varidveis manipulaveis de
processo (temperatura, pressao e/ou vazdes) sobre o comportamento dinamico dos produtos e
subprodutos de interesse, e; iii) Propor uma estratégia de controle eficiente (com um sistema
de aquecimento e refrigeracdo) que seja capaz de implementar perfis 6timos de temperatura
para 0 processo cervejeiro.

Esta dissertacdo é organizada da seguinte forma:

No Capitulo 2 apresenta-se a revisdo de literatura sobre os tdpicos estudados neste
trabalho, com énfase na etapa fermentativa do processo de producdo de cerveja.

No Capitulo 3, os modelos matematicos selecionados para estudar esse processo sao
apresentados e suas equacdes e parametros discutidos detalhadamente.

Os resultados obtidos através da simulacdo dos modelos matematicos selecionados e
da estratégia de controle proposta para o processo sdo apresentados e discutidos no Capitulo
4,

As conclusdes obtidas neste trabalho e as sugestdes para trabalhos futuros sdo
apresentadas no Capitulo 5.

As descricdes e os valores das varidveis e parametros utilizados nos modelos
selecionados sdo apresentadas nos anexos.



2 REVISAO DE LITERATURA

2.1 Cerveja— Historia e Importancia Econémica

2.1.1 A cerveja no mundo e no Brasil

De acordo com Cervesia (2005) — Site idealizado pela empresa de consultoria do
mestre cervejeiro Matthias Rembert Reinold — a maioria das bebidas elaboradas com cereais
nos ultimos 8000 anos é hoje considerada como cerveja. Os sumérios e egipcios produziam
cervejas hd mais de 5000 anos e os babilénios ja fabricavam mais de dezesseis tipos de
cerveja de cevada, trigo e mel ha mais de 4000 anos antes de Cristo.

Porém essa producdo era feita “ao acaso”, ou seja, ndo existia um controle para 0
processo, uma vez que nao se sabia ao certo o que realmente era necessario e 0 que ocorria
para a realizagdo da transformacao da matéria prima em cerveja, afinal ndo havia ainda nogéo
sobre a existéncia de microrganismos (BAMFORTH, 2004). A Figura 1 mostra uma imagem
de terracota representando um cervejeiro, de 2400 anos antes de Cristo, que foi encontrada em
um tumulo egipcio.

Figura 1 - Imagem de cervejeiro egipcio.

O mais antigo cddigo de leis conhecido, o de Hamurabi da Babil6nia (cerca de 1750
antes de Cristo), declara que a pena de morte poderia ser imposta aqueles que diluissem a
cerveja que vendiam e condenava as “cervejarias” da época que vendessem cervejas a precos
abusivos (BAMFORTH, 2004).

Foi apenas na idade média que ocorreu a primeira etapa de padronizagdo do processo
cervejeiro, especificamente nos monastérios onde as cervejas eram produzidas ndo so para o
consumo proprio, mas também utilizado como moeda de troca (KUNZE, 1999).

O codigo de alimentos em vigéncia mais antigo do mundo, foi elaborado para a
cerveja também na idade média. A Lei da Pureza, instituida em 1516, diz que apenas agua,
malte, lupulo e levedura podem ser utilizados para a producéo de cerveja (CERVESIA, 2005).

De acordo com Kunze (1999) foi a partir da idade média que também foram
desenvolvidas diversas tecnologias fundamentais para a producdo de cerveja da atualidade.
Dentre ela tem-se:

e A adigdo de lupulo como flavorizante exclusivo da cerveja (século X1V)



e O desenvolvimento das maquinas a vapor por James Watt (1765)

e Ainvencdo (1871) e a instalacdo (1876) de uma maquina de refrigeracao por Carl von
Linde.

e O desenvolvimento do método da cultura pura de levedura por Emil Christian Hansen
(1883)

No Brasil a cerveja demorou a chegar, pois os portugueses temiam perder o fildo da
venda de seus vinhos. A cerveja chegou ao Brasil em 1808 trazida pela familia real
portuguesa de mudanca para o entdo Brasil colonia. As primeiras cervejas brasileiras eram
denominadas genericamente de “Cerveja Marca Barbante”. Devido a sua producao
rudimentar, tinham um grau tdo alto de fermentacdo que, mesmo depois de engarrafadas,
produziam uma enorme quantidade de gas carbdnico, criando grande pressdo. A rolha era,
entdo, amarrada com barbante para impedir que saltasse da garrafa (COUTINHO, 2005).

2.1.2 Aspectos econdmicos

Atualmente a producdo de bebidas alcodlicas contribui significativamente na
economia de diversos paises, onde a cerveja esta entre uma das mais importantes (HUI, 2006).

A cerveja é uma bebida bem apreciada no Brasil. Dados do o Sindicato Nacional da
Industria da Cerveja — SINDCERV em 2005 mostram que o Brasil ocupa o 9° lugar no
quesito consumo per capita (em litros por ano) de cerveja com o valor de 47 litros.

Ainda segundo o SINDCERV, o mercado nacional de cerveja era, em 2006, de 90
milhdes de Hectolitros, o que gerou um faturamento liquido para a industria de bebidas de
cerca de US$ 19 Bi. Uma andlise comparativa entre o crescimento do PIB e da inddstria
cervejeira entre 1997 e 2005 revelou que, enquanto o Produto Interno Bruto brasileiro cresceu
28,1%, o crescimento deste segmento da industria de alimentos foi de 40,9% no mesmo
periodo. A Figura 2 ilustra evolugdo do consumo nacional de cerveja nas Gltimas duas
décadas.

Evolucdo do Consumo Nacional 1986-2006
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Figura 2 — Evolugéo do consumo nacional da cerveja (SINDCERYV, 2005).

O mercado cervejeiro estd em constante expansao. A cervejaria belgo-brasileira InBev
comprou a rival americana Anheuser-Busch (proprietaria da marca Budweiser) por US$ 52
bilhdes (US$ 70 por acdo), cuja proposta foi aprovada por unanimidade pelas diretorias das
duas empresas. A nova companhia ira se chamar Anheuser-Busch InBev (INBEV..., 2008).

Com essa unido entre as companhias de bebidas, a AmBev apostara nas vendas da
marca Budweiser no Brasil e na América Latina, onde a Budweiser vai se enquadrar no
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segmento de cervejas premium no Brasil, que é um dos nichos de maior crescimento no setor
cervejeiro nacional (GOMEZ, 2008).

Segundo estes dados, percebe-se que o processo de fabricacdo de cerveja exerce um
impacto econdmico positivo bastante significativo no segmento alimenticio da inddstria
brasileira e mundial. Um processo industrial com tal apelo econdmico justifica estudos
cientificos aprofundados com o objetivo de desenvolver técnicas de produgdo mais eficazes e
capazes de tornar o processo mais eficiente, com maior qualidade do produto final e,
consequentemente, ainda mais rentavel.

2.2 Producéao de Cerveja

De acordo com SINDCERYV (2005), as cervejas sdo classificadas pelo teor de alcool e
extrato, pelo malte ou de acordo com o tipo de fermentacdo. As cervejas de alta fermentagéo
(denominadas Ale) sdo aquelas cujas leveduras flutuam, durante o processo de fermentacao,
em temperatura de 20°C a 25°C, gerando um produto de cor cobre - avermelhada, de sabor
forte, ligeiramente acido e com teor alcoo6lico entre 4% e 8% (as alemas, por exemplo). Estas
cervejas caracterizam-se por possuirem um conjunto de ésteres que Ihe conferem um aroma
frutal.

As cervejas de baixa fermentacdo, conhecidas como Larger, s6 comecaram a ser
produzidas em larga escala no século passado, com a descoberta de Linde, que inventou a
maquina frigorifica. Seu processo de fermentacdo é conduzido em baixas temperaturas (entre
4 — 15°C) e as leveduras se depositam no fundo da dorna de fermentacdo. As cervejas tipo
Larger possuem uma quantidade muito pequena de ésteres ou outros produtos secundarios da
fermentagdo, apresentando assim um aroma muito limpo. (SINDCERV, 2005).

O Quadro 1 mostra os principais tipos de cerveja.

Quadro 1 — Tipos de cerveja mais comuns

~ TEOR ~
CERVEJA ORIGEM COLORACAO ALCOOLICO FERMENTACAO
Pilsen Republica Checa Clara Medio Baixa
Dortmunder Alemanha Clara Médio Baixa
Stout Inglaterra Escura Alto Geralmente Baixa
Porter Inglaterra Escura Alto Alta ou Baixa
Weisshier Alemanha Clara Médio Alta
Minchen Alemanha Escura Médio Baixa
Bock Alemanha Escura Alto Baixa
Malzbier Alemanha Escura Alto Baixa

O procedimento de producédo da cerveja como um todo, pode ser descrito, segundo
Linko et al. (1998), em quatro estagios:

e Malteacdo (baseado na germinacéo da cevada).

e Producgéo do mosto (trituracdo, extracdo e hidrolise dos compostos do malte com o uso
de adjuntos do malte ou néo).

e Fermentagdo (ha maioria dos casos dividida entre priméria ou fermentacdo principal e
fermentacao secundaria)

e Processos downstream (filtragdo, maturacdo, envase, pasteurizagéo, etc.).



2.2.1 Malteacéo
Cervejas sdo bebidas a base de cevada produzidas por fermentagdo. Um passo
essencial no processo de bebida fermentada € a fermentacdo de carboidratos para etanol. A
maior parte dos carboidratos encontrados nos gréos sdo os amidos e, como as leveduras néo
produzem enzimas, como a amilase, é necessaria alguma fonte de enzimas para hidrolisar 0s
amidos em carboidratos fermentesciveis (JAY, 2000).
A malteacdo da cevada é a etapa na qual sdo produzidas as enzimas através da inducao
a germinacdo dos gréos de cevada (BAMFORTH, 2003).
De acordo com Briggs (2004) a cevada ndo pode ser utilizada diretamente para a
producéo de cerveja, por trés razoes:
e Os componentes do endosperma nédo sdo soluveis. Por exemplo: 0 amido, a proteina e
a hemicelulose precisam ser decompostos através das enzimas e, com isso,
transformados em substancias solUveis em agua;
e Faltam enzimas importantes;
e Falta 0 aroma tipico de malte

Segundo Bamforth (2004), o primeiro estagio da malteacdo compreende na imersao da
cevada em agua a 14-18°C por aproximadamente 48h, até atingir um teor de umidade entre
42-46%. O aumento do teor de umidade permite a germinacdo do grdo, um processo que
normalmente leva menos que uma semana a 16-20°C. As amilases que “quebram” a molécula
de amido séo produzidas na germinacgdo. Essas enzimas sdo importantes para o0 processo de
brassagem, que € onde ocorre a conversdo dos amidos em agUcares fermentesciveis.

A cevada e o malte tém como principal problema para o cervejeiro uma grande
incidéncia de contaminacdo por Fusarium durante o processo de malteacdo. Esse fungo leva a
formagéo da micotoxina deoxinivalenol (DON) e outras micotoxinas (WOLF-HALL, 2007).

2.2.2 Mosturacao
O mosto cervejeiro é preparado a partir da trituracdo do malte e dos adjuntos do malte
(trigo, milho, etc.) e no seu aquecimento controlado (processo conhecido como brassagem)
para a hidrdlise enziméatica do amido através da o-amilase e da B-amilase, onde se gera a
glicose, maltose e as dextrinas. A parte solivel dos materiais triturados é chamada de mosto
(SOARES, 2005).
Segundo Bamforth (2003) os principais objetivos da mosturacdo sédo:
e Dissolver as substancias contidas nos ingredientes (malte e adjuntos) que ja sejam
sollveis na sua forma original.
e Tornar soluveis, através de acdo enzimatica, substancias que na sua forma original séo
insollveis.
e Modificar a estrutura quimica de certas substancias contidas nos ingredientes
(agucares e proteinas) de maneira planejada e previsivel.

A composi¢do do mosto é o fator prioritario, pois influenciara decisivamente todas as
etapas operacionais subsequentes e a propria qualidade da cerveja produzida.

Bamforth (2003) relata que processo de cozimento do mosto consiste no aquecimento
do mosto cervejeiro em faixas de temperaturas especificas para promover a hidrdlise
enzimatica do amido contido no malte durante tempo pré-determinado para cada faixa de
temperatura aplicada (que é escolhida de acordo com a temperatura Otima da enzima



desejada). O Quadro 2 mostra a faixa 6tima de pH e temperatura para algumas enzimas
presentes no meio.

Quadro 2 — Principais atividades enzimaticas durante a mosturacdo (Bamforth, 2003).

Temperatura | Temperatura

Enzima Atuacao pH Otimo Otima de Inativagéo

Decomposicao do
amido para dextrinas
inferiores pela acdo nas
ligagOes 1 e 4 (endo)
Decomposicao do
amido para maltose
pela acdo nas ligacGes 1
e 4 (exo)
Decomposicao do
amido para maltose,
maltotriose, etc., pela
acao nas ligacdes 1 e 6
Decomposicdo das
proteinas para produtos
Endopeptidase | intermediarios de alto e 5 50 - 60 70
médio pesos
moleculares

Alfa amilase 53-5,8 70-75 75 -80

Beta Amilase 52-5,6 60 - 65 68 - 70

Dextrinase 50-55 55-60 65

Ap0s 0 processo de cozimento, 0 mosto € entdo adicionado de Iupulo e fervido. O
lupulo é adicionado como fonte de catequina, resinas, 6leos essenciais e outros constituintes
com o propoésito de precipitar proteinas instaveis durantes o aquecimento do mosto e para
promover estabilidade bioldgica, amargor e aroma (JAY, 2000).

Cervejas da época medieval rapidamente se tornavam acidas e se transformavam em
vinagre de malte. Muitas ervas foram usadas para prolongar a vida de prateleira do produto,
mas apenas o lupulo é utilizado em larga escala nas cervejarias atualmente (BRIGGS, 2004).

A lupulagem, segundo Bamforth (2004), € feita de acordo com o produto desejado.
Existem duas variedades de Iupulo, uma que confere o amargor e outra que confere um aroma
especial para a cerveja. O lupulo de amargor é adicionado geralmente no inicio do processo
de fervura, pois este lupulo apresenta substdncias que coagulam compostos protéicos
indesejados. Ja o lupulo aromaético é adicionado no final do processo de fervura ou até mesmo
ao final do processo cervejeiro (apos a maturacao).

Briggs (2004) reporta que os objetivos da ebulicdo do mosto sdo multiplos e todas as
operacdes que se desenvolvem simultaneamente na caldeira de fervura séo::

¢ Inativacdo das enzimas.
Esterilizagdo do mosto.
Coagulagéo de compostos protéicos (auxiliado pelas substéncias do lGpulo).
Eliminac&o de volateis prejudiciais a qualidade da cerveja.
Concentragdo do mosto.
Transferéncia dos componentes aromaticos e amargos do lUpulo para 0 mosto.

Dessa forma, verifica-se que a fervura o estabiliza 0 mosto segundo quatro aspectos:
e Biologico.



e Bioquimico.
e Coloidal.
e Flavour (aroma e paladar).

2.2.3 Fermentacéo e maturacao

A fermentacdo do mosto é realizada pela inoculacdo de leveduras. O impacto das
leveduras na producdo, qualidade e seguranca de alimentos e bebidas estd intimamente ligado
com a sua espécie e atividade biologica (FLEET, 2007). Essa etapa sera explicada com mais
detalhes no Capitulo seguinte.

O produto fermentado é maturado e adicionado de CO, até concentracdo final de 0.45-
0.52% antes de estar pronto para 0 comércio.

A maturacdo consiste no armazenamento da cerveja fermentada a baixa temperatura
durante um determinado periodo de tempo. Uma lenta fermentacdo ocorre na cerveja,
proporcionando a clarificacdo por precipitacdo de leveduras e proteinas, assim como de
solidos sollveis. Além destas, ocorrem alteracbes quimicas que auxiliam a clarificagcdo e
melhoram o aroma e sabor. Ao iniciar-se a maturacdo, a maior parte dos acucares foi
metabolizado a alcool etilico, gas carbbnico, glicerol, acido acético e alcodis superiores
(BAMFORTH, 2003).

Segundo Briggs (2004) as importantes funcdes da maturacédo sao:

o Carbonatacdo: é feita por contrapressdo no proprio tanque de maturacdo com o gas
carbonico produzido na fermentagdo do extrato restante. O gas carb6nico produzido é
suficiente para fornecer a cerveja o teor quase correto, sendo somente corrigido apés a
filtracdo para uma padronizagéo das producdes.

o Clarificacdo: realizada ap6s a fermentacdo, ja que devido a presenca de leveduras, a
cerveja encontra-se turva.

e Maturacéo do sabor.

Trés reacBes tém grande influéncia sobre a maturacdo do sabor: a reducdo na
concentracdo de acido sulfidrico, de acetaldeido e de diacetil. Todos estes compostos sdo
produtos da fermentacao da levedura. A concentracdo desses compostos pode ser minimizada
mediante a menor temperatura de fermentacdo, a selecdo da levedura e a composi¢do do
mosto (ROSENSTOCK & COIMBRA, 1999).

2.2.4 Processos downstream

Apds o processo de maturacdo, a cerveja € filtrada para entdo ser submetida ao
processo de pasteurizacao.

Segundo Briggs (2004) a filtracdo pode ser dividida em trés etapas:

e Primeira etapa: Retencdo das particulas de maior porte. Geralmente s&o as leveduras
remanescentes do processo de fermentacdo que ndo foram coletadas. Para esta etapa,
utilizam-se filtros de terra diatomécea.

e Segunda Etapa: Consiste na retencdo de moléculas médias, geralmente proteinas.
Como agente de filtragdo é empregado o PVVPP (polivinil pirrolidona).

e Terceira Etapa: E também conhecida como filtracio de polimento, é a etapa final,
responsavel por dar o brilho a cerveja.

Apos a filtragdo, a cerveja é envasada. A cerveja acondicionada em latas e garrafas é
esterilizada por pasteurizacdo. A pasteurizacdo da cerveja envasada é realizada em tuneis
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onde a temperatura ¢é elevada a 60°C e mantida nessa temperatura até garantir a morte dos
microrganismos deteriorantes. Em seguida, € resfriada rapidamente (BAMFORTH, 2003).
O fluxograma da producdo cervejeira € ilustrado pela Figura 3.
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Figura 3 — Fluxograma de producdo da cerveja (Encyclopaedia Britannica).

Distribuicao

2.3 Fermentacdo do Mosto Cervejeiro

Rosenstock & Coimbra (1999) em seu trabalho citam que a fermentacéo cervejeira, de
uma forma simples, consiste na conversdo dos agUcares fermentesciveis do mosto em &lcool,
gas carbonico e subprodutos pela acdo da levedura. A levedura produz alcool e gas carbdnico
ao dissociar os aculcares fermentesciveis (glicose, maltose, maltotriose, frutose e sacarose)
alimentando-se, ao mesmo tempo, de proteinas e sais minerais.

Porém, a fermentacdo cervejeira é um processo complexo, onde, através da atividade
metabolica dos microrganismos, ocorrem diversas transformacbes da matéria organica
(carboidratos e aminoacidos) presente do mosto. Essas reacfes podem ser simples ou seriada
e ocorrem na presenca de um biocatalisador (célula microbiana ou uma enzima) sendo
comumente utilizadas na conversdo de uma substancia em um produto de interesse como
exemplo bebidas alcodlicas, queijos, iogurtes, etc. (MITTAL, 1992).

As leveduras estdo envolvidas em trés atividades principais ao longo do processo
fermentativo. Essas etapas sdo descritas por Papazian (1991) como:

e Respiracdo — processo pelo qual as leveduras ganham e armazenam energia.

e Fermentacdo — processo pelo qual as leveduras gastam a energia, convertendo agucar
em alcool, dioxido de carbono e subprodutos de fermentacéo.

e Sedimentacdo — processo pelo qual as leveduras floculam e vdo para o fundo do
tanque de fermentacdo, indicando o fim do processo fermentativo.

Bamforth (2004) ressalta a importancia da aeracdo necessaria para a ocorréncia da
primeira etapa do processo de fermentativo. O mosto, no inicio dessa etapa, deve ser resfriado
e aerado, pois as leveduras tém necessidade de oxigénio para sua multiplicagdo, como descrito
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por Papazian (1991). A aeracdo deve ser realizada apds o resfriamento do mosto, pois a
oxigenacdo do mosto quente provoca oxidagdes e contribui para o surgimento de sabores
indesejaveis na cerveja. A injecdo de ar deve ser continua e automatizada ao longo de todo o
periodo de resfriamento do mosto.
Além disso, a oxigenacdo do mosto é necessaria para que a levedura sintetize esterois
e acidos graxos insaturados, elementos essenciais para a composicao de sua membrana celular
(BAMFORTH, 2003).
Segundo Briggs (2004) os fatores que afetam a etapa da fermentacao sdo:
e A composicdo quimica e a concentracdo do mosto;
e A linhagem da levedura e seu estado fisioldgico;
e A aeracdo do mosto;
e A quantidade e 0 modo de inoculacdo da levedura no mosto (homogeneidade da
mistura levedura/mosto);
e A temperatura do mosto;
e A geometria e as dimens@es dos tanques fermentadores.

O objetivo a atingir €, usando-se a tecnologia adequada, conduzir as interacdes de
todos estes parametros para se obter a cerveja com as caracteristicas sensoriais, quimicas e
fisico-quimicas previamente determinadas.

Para atingir esses objetivos sdo necessarios conhecimentos sobre o metabolismo da
levedura, pois sé assim € possivel saber como 0s principais compostos produzidos durante a
fermentacdo sdo formados e removidos (no caso de substanciais indesejaveis) (KUNZE,
1999).

2.3.1 Leveduras cervejeiras

As cepas de leveduras cervejeiras sdo heterotréficas e anaerdbias facultativas.
Dependendo da disponibilidade de oxigénio e da concentracdo e fonte de carboidrato, o
metabolismo pode ser totalmente aerdbico e oxidativo, ou fermentativo. E importante ressaltar
também que as leveduras possuem um metabolismo bem versatil e apto a se adaptar a uma
variedade de condicfes (BRIGGS, 2004).

As leveduras mais utilizadas em cervejaria sdo duas espécies do género
Saccharomyces: S. cerevisiae e S. uvarum (S. carlsbergensis). A cerveja americana e a aléma
Pilsener do tipo Lager sdo produzidas pela fermentacdo baixa, por cepas de S. uvarum. Séo
consideradas como de alta atividade fermentativa e de menor capacidade respiratoria que a S.
cerevisiae. As cervejas inglesas Porter ou Stout do tipo Ale sdo, em geral, produzidas por
fermentacdo superficial (alta), realizadas por cepas de S. cerevisiae (BAMFORTH, 2003).

Outras leveduras, como as dos géneros Schizosaccacharomyces, Hansenula, Pichia,
Torulopsis, Candida, Brettanomyces assim como algumas outras espécies de Saccharomyces
estéo relacionadas com a deterioracdo da cerveja e séo normalmente denominadas leveduras
“selvagens”, no sentido de serem diferentes das cultivadas. Estas leveduras proporcionam
sabor e aroma anormais, razdo por que sao consideradas como infeccOes perigosas e
representam sério risco a qualidade da cerveja. Exames microbianos de rotina devem ser
feitos para esses contaminantes, assim como para bactérias, a fim de que seja mantida a
qualidade da cultura do fermento utilizado (FLEET, 2007).

2.3.2 Metabolismo microbiano
O metabolismo é a soma de todos 0s processos bioguimicos que ocorrem numa célula.
A manifestacdo do metabolismo se d& pelo consumo de nutrientes do meio seguido da
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formacéo de produtos, calor e biomassa. Esses processos sdo acompanhados por sequéncias
de reagGes quimicas individuais, que juntas formam as “vias metabolicas” (BRIGGS, 2004).

Para a ocorréncia das vias metabolicas essenciais para a producdo da cerveja é preciso
que 0 mosto cervejeiro esteja com as condi¢cdes que favorecam o desenvolvimento das
leveduras, ou seja, deve possuir os elementos-chave que propiciem a fermentacéo: aclcares,
proteinas, gorduras e tragos de alguns minerais (PAPPAZIAN, 1991).

Segundo Kunze (1999) os acUcares, principais substratos do processo fermentativo da
cerveja, sdo fermentados de acordo com a equacdo de Gay-Lussac, que pode ser observada a
seguir.

CeH1206 2 2 CoHsOH + 2 CO» (1)
AG =-230 kJ 2)

Bamforth (2003) cita que as leveduras podem utilizar os agucares através de duas vias,
os fatores que definem a via a ser utilizada sdo a quantidade de acUcar e a quantidade de
oxigénio disponivel no meio. A equacdo de Gay-Lussac descreve, de forma simplificada, a
via realizada quando o meio apresenta alta concentracdo de agUcares e auséncia de oxigénio.
A outra via é quando o meio apresenta baixo teor de acucar e disponibilidade de oxigénio,
nesse caso a equacdo é descrita da seguinte forma:

CeH1205 +6 0, 2> 6 CO,+ 6 H,O + energia (3)

Para o processo fermentativo, a via de maior interesse é a regida pela equacao de Gay-
Lussac, pois a formacao de etanol é desejada ao final do processo, além disso, as condicGes do
processo favorecem a utilizagdo dessa via pela levedura (BAMFORTH, 2003). A Figura 4
ilustra algumas vias metabdlicas que ocorrem na fermentacao do mosto cervejeiro.
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A partir da analise da Figura 4 ficam mais evidentes as informacdes sobre 0s
elementos-chave para a fermentacdo cervejeira citadas por Papazian (1991), onde se pode
observar que os acUcares (representado nesse caso pela glicose) sdo as principais fontes de
energia para a levedura e o elemento necessario para a producdo de etanol. Os compostos
gerados a partir das vias metabdlicas dos aminoacidos e as gorduras sao fundamentais para a
construgdo de uma estrutura celular saudavel e para o desenvolvimento das substancias
responsaveis pelo flavour da cerveja.

2.3.3 Fermentacdo industrial

Nas fermentacdes industriais sdo utilizados substratos compostos por uma mistura
complexa de aglcares. Quando no mosto ha a presenca de uma mistura de agucares
assimilaveis, as leveduras possuem um mecanismo para selecionar primeiro aqueles que sao
facilmente metabolizados. No caso do mosto cervejeiro a utilizacdo dos agUcares é um
processo ordenado, onde os acuUcares de cadeia longa ndo sdo utilizados pelas leveduras
cervejeiras (BRIGGS, 2004).

Kunze (1999) classifica de uma forma bem pratica a ordem de consumo dos acucares
fermentesciveis: aclUcares do inicio da fermentacdo (hexoses), acUcar principal (maltose) e
acucar secundario (maltotriose). O autor também informa sobre os fatores que influenciam a
velocidade de conversdo dos agucares ao longo da fermentacdo, séo eles:

e Propriedades do mosto: A taxa de fermentacdo depende da composi¢cdo do mosto, da
intensidade de sua aeracdo e da extensdo a qual o calor é removido. Segundo Papazian
(1991) se a composicdo nutricional do mosto for deficiente para a levedura, podem
ocorrer 0s seguintes defeitos: fermentacdo lenta, mutacao das leveduras, sedimentacédo
deficiente, odores desagradaveis e baixa estabilidade.

e Temperatura de fermentacdo: Quanto maior a temperatura de fermentacdo, maior é
a velocidade de consumo de aglcares. O contrario ocorre em baixas temperaturas. O
controle de temperatura e a busca de um perfil étimo de temperatura sdo a chave do
processo fermentativo da cerveja e € alvo de muitos estudos como, por exemplo: Gee
& Ramirez (1988), Gvazdaitjs et al. (1994) e Andrés-Toro et al.(1998). Papazian
(1991) cita uma importante colocacdo sobre os limites de temperatura utilizados no
processo cervejeiro: Uma temperatura muito elevada, ao invés de acelerar o0 processo
fermentativo acaba por matar as leveduras ali presentes; temperaturas muito baixas
podem fazer com que o processo fermentativo seja interrompido e temperaturas
medianas podem fazer com que o risco de contaminagdo por outros microrganismos
aumentem. Logo, observa-se que € necessario um controle rigido da temperatura do
processo fermentativo.

e Movimento: O contato entre as células e 0 mosto é melhorado pela agitacdo do mosto,
seja através de bombeamento ou de agitacdo. Como resultado, obtém-se uma
fermentacdo mais vigorosa. Segundo Trelea et al. (2004) a agitagdo em alguns casos
ndo € necessaria, pois é provocada naturalmente pela producdo de CO, no processo
fermentativo.

e Quantidade de levedura: A superficie de contato entre 0 mosto e a levedura tem um
importante efeito na utilizacdo do actcar. Com o aumento da quantidade de levedura
no meio, a superficie de contato também aumenta. Tdo importante quanto a
quantidade de levedura é a sua salubridade. Ndo devem ser utilizadas linhagens
contaminadas e nem muito velhas, pois prejudicam o processo fermentativo
(PAPAZIAN, 1991).

e Linhagem da levedura: A taxa de fermentacdo também depende das caracteristicas
genéticas da linhagem utilizada e varia de linhagem para linhagem.
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e Pressdo: O aumento da pressdo no interior do tanque de fermentacdo retarda a
fermentacdo, a multiplicacdo celular e a formacdo dos subprodutos de fermentacao.
Existem diversas investigaces que concluem que a alta pressdo de didxido de carbono
inibe a formacdo de compostos responsaveis pelo aroma, entretanto, ndo é possivel
determinar se essa inibicdo € provocada pela reducéo do crescimento das leveduras ou
por um efeito especifico nas taxas de formacdo dos compostos (RENGER et al.,
1992).

Na questdo da utilizacdo dos aminoacidos presentes no meio, as leveduras apresentam
um sistema de transporte capaz de absorver fontes organicas e inorganicas de nitrogénio. No
mosto, a levedura esta exposta a uma mistura complexa de fontes de nitrogénio e assim como
com os carboidratos, a absorcdo de nitrogénio é um processo ordenado (BRIGGS, 2004).

A presenca de aminoacidos no meio € de extrema importancia para a caracterizagao do
flavour da cerveja. Gee (1990) relata a importancia dos aminoacidos na formacao dos alcodis
superiores. Nesse mesmo trabalho, o autor mostra que o consumo de amino&cidos é
proporcional ao crescimento das leveduras presentes no meio.

2.4 Subprodutos Responsaveis pelo Aroma da Fermentacao

A etapa fermentativa da producdo da cerveja além de produzir o CO, e o etanol,
contribui significativamente para a composi¢cdo de seu flavour através da producdo de
subprodutos aromaticos. Renger et al. (1992) confirmam esse fato, onde eles também
informam que o sabor e 0 aroma sdo aspectos vitais para a qualidade da cerveja.

A contribuicdo da fermentacdo para o flavour final da cerveja depende da composicéao
do mosto, da linhagem da levedura e da condi¢do de operagdo do processo. As condicGes
operacionais das maiorias das cervejarias sdo determinadas de forma empirica e sdo
confidenciais (TRELEA et al., 2004).

Muitos compostos contribuem para o flavour e aroma da cerveja. Como esses
compostos, mesmo em baixas concentracdes, sdo bastante perceptiveis, pequenas variacdes
em suas concentracfes podem resultar em diferentes flavours para a cerveja. A cerveja Pilsen
(a mais consumida no Brasil), apresenta cerca de 20 compostos quer fornecem, de forma
importante, sabor e aroma ao produto (RENGER et al., 1992).

Durante a fermentacdo primaria, as leveduras produzem uma variedade de compostos
responsaveis pelo aroma vindos diretamente do metabolismo de aclcares e aminoacidos
presentes no mosto. As classes mais importantes de compostos volateis sdo o acetaldeido, os
alcoois superiores e os ésteres (BROWN & HAMMOND, 2003).

O flavour da cerveja € o resultado de uma combinacdo complexa desses compostos
que fornecem a cada bebida uma propriedade distinta. O metabolismo da levedura
proporciona uma importante contribuicdo para a formacdo do flavour. Altas temperaturas
aumentam a taxa do metabolismo das leveduras, mas existe uma influéncia quantitativa da
temperatura para cada reacdo bioguimica, acarretando na mudanca do balan¢o de formacéo
desses compostos (SMOGROVICOVA & DOMENY, 1998). Segundo Renger et al. (1992) o
flavour da cerveja também € influenciado pela pressao de CO..

De acordo com Kunze (1999), a introducdo de novos processos que visam encurtar o
tempo de fermentagcdo e maturagdo da cerveja leva cada vez mais ao desenvolvimento de
pesquisas para verificar e controlar todos os pardmetros que influenciam na formagéo e
remocao desses compostos responsaveis pelo aroma.

Em seu trabalho, Smogrovicova & Domeny (1998) verificaram que a concentracdo de
acetaldeido, alcoois superiores e éesteres (compostos que configuram o flavour da cerveja)
aumentam com o aumento da temperatura, porém o aumento da temperatura pode levar a um
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consumo muito rapido de substrato, fazendo com que as leveduras utilizem o etanol como
substrato e, além disso, aumentar a concentracdo de diacetil, fatores que séo indesejados para
0 processo.

No trabalho de Renger et al. (1992) foi constatado que a concentragdo de ésteres e de
alcoois superiores foi reduzida significativamente proporcionalmente ao aumento da pressédo
de dioxido de carbono, onde a formac&o dos alcodis superiores foi menos afetada do que a dos
ésteres. Esse fato ocorreu porque uma alta pressao de dioxido de carbono inibe 0 metabolismo
de crescimento da biomassa ativa, e com isso, a producdo de compostos responsaveis pelo
aroma.

2.4.1 Acetaldeido

Segundo Gee (1990) o mecanismo de formacdo do acetaldeido, principal aldeido
formado, é relativamente complexo, onde a fonte primaria de acetaldeido vém da redugéo do
acetato (resultante da decomposicéo do acetil-CoA) que ocorre na via metabolica da glicose e
de acidos graxos presentes no mosto.

O acetaldeido é excretado na cerveja “verde” pelas leveduras durante os trés primeiros
dias de fermentacdo e € responsavel pelo sabor definido como rangoso na cerveja “verde”. Ao
longo da fermentacdo, a concentracdo de acetaldeido decresce, pois € consumido pelas
leveduras. Nas cervejas “verdes” a concentragdo de acetaldeido estd entre 20-40 mg/L e
decresce para 8-10 mg/L no produto finalizado. CondicBes como quantidade suficiente de
levedura ao final do processo e uma temperatura mais elevada de maturacdo sdo necessarias
para a reducao deste composto ser efetiva (KUNZE, 1999).

De acordo com o CISA — Centro de Informagdes sobre Satde e Alcool — o acetaldeido
¢ toxico para 0 organismo, mesmo em pequenas concentracdes. O seu acimulo no organismo
pode gerar: rubor facial, aumento da pressdo arterial, taquicardia, dores de cabeca, nauseas e
vomitos. Além disso, o acetaldeido é o primeiro produto na metabolizacdo do alcool no
organismo humano e parece ser importante na génese de radicais livres, que séo fragmentos
moleculares com grande poder reativo e que causam grande parte dos danos celulares
existentes no processo de degeneracao hepatica.

2.4.2 Alcodis superiores

Em contraste com o acetaldeido, os alcodis superiores sdo compostos responsaveis
pelo aroma caracteristicos do final do processo de fermentacdo (KUNZE, 1999).

Os alcoois superiores geralmente fornecem um sabor indesejado a cerveja, sendo
considerado como um sabor parecido com plastico ou de solvente. Alem disso, eles tém uma
grande contribuicdo nos efeitos fisiol6gicos adversos ao consumidor de cerveja (GEE, 1990).
Esses compostos sdo formados pela descarboxilacdo oxidativa dos oxo-acidos derivados dos
aminoacidos e podem ser classificados como alifaticos (n-propanol, isobutanol, 2-
metilbutanol e 3-metilbutanol) e aromaticos (2-feniletanol, tirosol e triptofol), onde os
alifaticos contribuem para o odor desagradavel e apenas o 2-feniletanol apresenta um sabor
suave e agradavel (WILLAERT & NEDOVIC, 2006). A Figura 5 (GEE, 1990) representa de
uma forma simples a formacéo dos alcodis superiores.

14



Aminoacidos

4 Y N
AA Desaminagéao
com j
Pool oxoglutarato
/ Acido
< i Glutamico

Pool de oxo-acidos

Sintese Descarboxilagéo
\_ e reducéo J

v

Alcoois Superiores

Figura 5 — Representacdo da formacédo dos alcodis superiores.

De acordo com Kunze (1999), existem diversos meios para a formacdo dos alcoois
superiores no processo cervejeiro. Um meio é a conversdao dos aminoacidos presentes no
mosto para alcodis superiores através da desaminacgdo, descarboxilacdo e reducdo. Os alcodis
superiores também podem ser formados através dos intermediarios dos cetoacidos e dos
hidroxiacidos.

Como ja foi mencionado para o acetaldeido na secdo 2.4.1, a linhagem da levedura, a
condicgdo de fermentacdo e a composi¢do do mosto tém efeito significativo na combinacéo e
no nivel de formacao dos alcodis superiores (WILLAERT & NEDOVIC, 2006).

Segundo Kunze (1999), cerca de 80% dos alcodis superiores sdao formados na
fermentacdo primaria e, ao contrario do acetaldeido, ndo pode ser removido de forma natural
do processo.

2.4.3 Esteres

Esteres sd0 compostos muito importantes para a configuracdo do flavour na cerveja.
Eles fornecem ao produto um aroma frutal/floral (RUSSEL & STEWART, 2006).

Estes compostos sdo os grupos flavour-ativos mais importantes formados pelas
leveduras durante a fermentagdo, onde o éster mais abundante é o acetato de etila (BRIGGS,
2004).

De acordo com Gee (1990), os ésteres sdo desejaveis na cerveja quando encontrados
em quantidades moderadas, pois assim fornecem um aroma agradavel a cerveja. Quando
presente em excesso, eles fornecem um forte aroma de frutas, que é considerado indesejavel
pela a maioria dos consumidores.

Os principais ésteres presentes na cerveja podem ser subdivididos em ésteres acéticos
e ésteres etilicos (compostos por acidos graxos de cadeia média (Cg-Cyg)), onde a sua
formagdo e altamente dependente da cepa de levedura utilizada (HUI, 2006). A faixa
encontrada desses ésteres pode ser observada na Tabela 1.
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Tabela 1 — Principais ésteres na cerveja.

Faixa Encontrada Gama de Concentragao
Composto (mg/L) Aroma (mg/L) em 48 cervejas
Acetato de Etila 20-30 Frutal 8-32
Acetato Isoamilico 06-1,2 Banana 02-38

Parecido com macgad com

Caproato de Etila 0,17-0,21 notas de anis 0,05-0,3

Caprilato de Etila 0,3-0,9 Parecido com maca 0,04 - 0,53
Acetato de Rosas, mel, mag4, i
Feniletila 38 adocicado 010-0,73

Fonte: Dofour & Malcorps, 1994
Referéncia: Hui, 2006

Esteres sdo produzidos pela levedura tanto durante a fase de crescimento (60%) quanto
na fase estacionéria (40%). Estes compostos sdo formando pela reacdo intracelular entre um
acil-coenzima A graxo (acil-CoA) e alcool (HUI, 2006). Um esquema do mecanismo de
esterificacdo intracelular pode ser observado na Figura 6 (GEE, 1990).

ACIDO
R-COOH
CoA-SH
Sintese de Lipideos
R-(CO)S-CoA e outras vias
R-OH
* ALCOOL

R-(CO)-O-R’

ESTER

Figura 6 — Mecanismo de esterificacdo intracelular.

A maioria dos ésteres é formada no inicio da fermentacdo e tem sua concentracdo
reduzida ou estabilizada préximo ao fim do processo fermentativo (LAFON-LAFOURCADE,
1983 apud de la ROZA et al. 2003).

Foram encontrados muitos fatores (além da cepa de levedura empregada) que
influenciam no teor de ésteres formados durante a fermentacdo do mosto. Estdo incluidos:
temperatura de fermentacdo, onde um aumento na temperatura de 10°C para 25°C foi
responsavel pelo aumento da concentragdo de acetato de etila de 12,5 para 21,5 mg/L; método
de fermentacdo, onde a fermentac@o continua apresenta maiores niveis de formacao de ester
do que o processo em batelada e a aeracdo do mosto, onde baixos niveis de O, parecem
melhorar a formagéo de éster (RUSSEL & STEWART, 1995).

Esses fatores confirmam a afirmacéo feita por de la Roza (2003) onde fica claro que a
producdo desses volateis deve ser controlada e que devem ser buscados e utilizados bons
modelos matematicos para uma predi¢do mais correta de sua concentragao.
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2.4.4  Dicetonas vicinais

Dicetonas Vicinais sdo cetonas com dois grupos carbonilas adjacentes. Durante a
fermentacao, esses compostos flavour-ativos sdo produzidos como subprodutos da via de
sintese da isoleucina, leucina e valina e também estdo ligados ao metabolismo de aminoacidos
(NAKATANI et al., 1984 apud HUI, 2006).

Os produtos intermediarios da biossintese da isoleucina, leucina e valina sdo o-
acetohidroxi acidos e pentano-2,3-diona, que séo formados pela descarboxilagdo oxidativa do
o-acetolactato e a-acetohidrobutirato, respectivamente (RUSSEL & STEWART, 1995).

Segundo Landaud et al. (1997) as dicetonas vicinais sdéo bem comuns em produtos
fermentados, como bebidas alcodlicas e laticinios, sendo produzidos por microrganismos
durante a fermentacdo. O acompanhamento da produgdo desse composto ao longo do
processo de fermentacdo do mosto cervejeiro € de suma importancia, pois é através de sua
concentracdo (geralmente igual ou inferior a 0,01 ppm) que é determinado o ponto final do
processo fermentativo (BAMFORTH, 2004).

Esses compostos fornecem um aroma ‘“amanteigado” as bebidas alcoolicas. Dois
desses compostos sdo importantes na cerveja: Diacetil (2,3-butanodiona) e 2,3-pentanodiona.
O diacetil (quantitativamente mais importante que 2,3-pentanodiona) é encontrado em
cervejas do tipo larger com teor de 0,10-0,15 mg/L (HUI, 2006).

A rota bioguimica, proposta na tese de Gee (1990), que leva a formacao das dicetonas
vicinais pode ser observada na Figura 7.

ACIDOS GRAXOS ACUCARES AMINOACIDOS

POOL DE
ACIDOS GRAXOS

ACETIL ACETOHIDROXI POOL DE POOL DE
CoA PIRUVATO ACIDOS [ AciDos oxo AMINOACIDOS

ETANOL PROTEINA

\ 4

GLICOLISE

v

DIACETIL E 2,3-PENTANODIONA
Figura 7 — Rota do metabolismo das dicetonas vicinais.

As celulas de leveduras possuem as enzimas necessarias (redutases) para reduzir o
diacetil para acetoina e, posteriormente, a 2,3-butanodiol, e para reduzir a 2,3-pentanodiona a
2,3-pentanodiol. Esses compostos reduzidos sdo encontrados em maior quantidade que o
diacetil e ndo tem impacto no flavour da cerveja (VAN DEN BERG et al. 1983 apud HUI,
2006).

Esse mecanismo de redugdo das dicetonas vicinais foi estudado por Bamforth &
Kanauchi (2004), onde foi verificado que a reducédo desses compostos ocorre na fase final da
fermentagdo e na maturagdo. Os autores observaram também como as condi¢bes do
processamento podem afetar nas atividades enzimaticas responsaveis por essa transformacéo.
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Hui (2006) frisou que é necessario um namero suficiente de células em suspensao para obter
uma reducao eficiente.
Segundo Russel & Stewart (1995) a concentracdo final de diacetil na cerveja € uma
combinacéo dos resultados de trés passos separados:
e Sintese e excrecdo de a-acetohidroxi acidos pelas leveduras.
e Descarboxilacdo oxidativa dos o-acetohidroxi acidos para suas respectivas dicetonas.
e Reducéo do diacetil e pentano-2,3-diona pelas leveduras.

Os niveis de diacetil podem ser controlados pela garantia da presenca de leveduras
ativas em contato com a cerveja no fim da fermentagéo para que ocorra a sua redugdo em
acetoina. A formacao de diacetil a partir do a-acetolactato depende dos seguintes fatores: pH,
concentracdo do a-acetolactato, temperatura, presenca de O,, vigor da fermentacédo e presenca
de certos metais (RUSSEL & STEWART, 1995).

De acordo com Kobayashi et al. (2005), o principal fator na determinacdo do teor de
diacetil durante o processamento da cerveja ja € bem estabelecido e as etapas de controle bem
definidas para reduzir o aroma de diacetil.

Normalmente o diacetil remanescente (ou seja, aquele que ndo foi consumido
naturalmente no processo de fermentacdo) é removido durante uma etapa posterior a
fermentacdo, que pode ser a “fase de repouso de diacetil” ou a maturagdo da cerveja. A
extensdo e condi¢des (por exemplo, temperatura) dessas fases sdo muito influenciadas pelo
teor de diacetil presente ao fim da fermentacdo principal. Para uma eficiéncia na producéo, é
importante que a concentracdo de diacetil seja determinada o mais rapido possivel e de forma
precisa, e se possivel acompanhada ao longo do processo (TRELEA et al., 2001b).

Kobayashi et al. (2005) descrevem a existéncia de diversos ensaios laboratoriais para a
determinacdo da concentracdo de diacetil na cerveja, onde alguns desses sdo adotados como
procedimentos padrGes. Esses métodos sdo classificados como: colorimétrico, por
cromatografia gasosa e por HPLC. Todos esses métodos requerem coloracdo, derivatizagdo,
destilacdo ou outro processo de pré-separacdo, incluindo as amostragens por headspace.

Essas operac0es citadas por Kobayashi et al. (2005) apresentam inimeras desvantagens,
dentre elas tém-se:

e [mprecisdo nos resultados obtidos (podem ocorrer falhas humanas).

e Alto custo com equipamentos e reagentes para analise.

e Exigéncia de profissionais capacitados e treinados para realizar a analise.
e Muitos dados ndo podem ser obtidos de imediato, ou seja, on-line.

Essas analises, apesar de algumas serem oficiais, ndo atendem de forma satisfatoria a
necessidade de se obter dados em tempo real da concentragéo de diacetil ao longo do processo
fermentativo. Para suprir essa falha foram realizados estudos que permitem a estimacdo da
concentracdo de diacetil com o uso de modelos matematicos.

Trelea et al. (2001b) reportaram que existem diversos modelos matematicos para a
concentracdo de diacetil disponiveis na literatura. Todos eles sdo baseados no fato bem
estabelecido de que o diacetil é produzido e consumido durante o processo de fermentacao.

Cada autor descreve seu modelo com variaveis distintas. Engasser et al. (1981) apud
Trelea et al. (2001b) propdem em seu modelo que a producéo de diacetil € proporcional a taxa
de fermentagdo alcoodlica, com um rendimento constante, cuja taxa de redugéo é proporcional
a concentracao do reagente limitante no meio reacional.

Para Gee (1990), a taxa de producdo de dicetonas vicinais é proporcional taxa de
producédo de biomassa, com um rendimento constante, e a reducdo das dicetonas vicinais é
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proporcional a concentracdo de dicetonas no meio e da concentracdo de biomassa também
com consumo constante.

Garcia et al. (1994) estabeleceram um modelo onde a taxa de producdo de diacetil
depende da taxa de fermentacdo alcodlica, da concentracdo de biomassa e na taxa de consumo
de valina.

Andrés-Toro et al. (1998) dividem a biomassa em diversos blocos, onde apenas a
biomassa ativa esta envolvida na sintese do diacetil. Em seu modelo, a taxa de sintese de
diacetil é proporcional a concentracdo de acUcar fermentescivel e a taxa de reducdo é
proporcional a concentracao de etanol.

Esses modelos, combinados com ferramentas de estimacdo de estados e parametros,
tornam-se elementos fundamentais para o desenvolvimento de metodologias computacionais
satisfatorias para a resolucdo do problema do acompanhamento da concentracéo de diacetil ao
longo do processo, melhorando assim a eficiéncia dessa etapa dando sequéncia a cadeia
produtiva.

2.5 Modelos Mateméticos

De acordo com Dobre & Marcano (2007), modelo é a representacéo ou a descricéo de
um fenémeno fisico através de modelos conceituais (por equacdes matematicas) ou modelos
fisicos (através de experimentos em laborat6rio).

A representacdo matematica de um processo industrial (existente ou proposto) é o
modelo do processo. Esses modelos geralmente envolvem os fluxos de massa, energia e
quantidade de movimento, todos governados por leis e principios da fisica.

Segundo Luyben (1996) os modelos matematicos podem ser Uteis em diversos
estagios de um processo quimico ou bioquimico dentre os quais se tem:

e Pesquisa e desenvolvimento: determinar mecanismos da cinética quimica e
parametros através de experimentos em laboratério ou planta piloto e explorar o0s
efeitos de diferentes condicBes de operacdo para estudos de otimizacédo e controle.

e Projeto: Explorar o dimensionamento e o arranjo dos equipamentos para desempenho
dindmico e estudar as interacGes entre as varias partes do processo.

e Operacbes na Planta: Diagnésticos de controle e problemas de processamento e
auxilio no treinamento do operador.

Na verdade, é justo dizer que existem poucos problemas que podem ser solucionados
apenas pela analise matematica. A solucdo da maioria dos problemas praticos é obtida
utilizando a combinacdo das andlises teodricas e dados experimentais. Os engenheiros que
trabalham nesses projetos devem estar familiarizados com a abordagem experimental desses
problemas (DOBRE & MARCANO, 2007).

Chung (2004) cita as vantagens e desvantagens da simulacdo de processos atraves dos
modelos:

e Vantagens:
o Experimentacdo em tempo reduzido.
o Reducdo nas exigéncias analiticas.
o Muitos processos sdo facilmente demonstrados em modelos.
e Desvantagens:
o Nao fornecem dados precisos quando os dados de entrada sdo imprecisos.
o Nao fornecem respostas simples a problemas complexos.
o Néo soluciona o problema por si.
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2.5.1 Modelos aplicados na fermentacao da cerveja

Como conhecido h& muito tempo, a fermentacdo industrial de cerveja € normalmente
feita em condicOes rotineiras e padrdes, utilizando um perfil de temperatura pré-definido e
estabelecido empiricamente. Em escala industrial, a monitoracdo da fermentagdo é feita em
sistema “off-line”. Entretanto, para a otimizagdo das condigdes operacionais e propostas de
controle de processo, é necessario um modelo matematico para simular de forma precisa o
processo industrial sob diferentes condicdes de operacdo (XIAO et al., 2004).

Modelos que s&o utilizados para prever o desenvolvimento de diversos parametros do
processo cervejeiro como o0 aumento da biomassa, producdo de etanol e flavour devem ser
valorizados pela indUstria cervejeira. Esses modelos aliados as estratégias apropriadas de
controle permitem uma producdo mais consistente e podem ser utilizadas para a otimizagédo
do processo (HEPWORTH et al., 2003). De acordo com esse mesmo autor os elementos
chave para o0 modelo ter boa validacao sdo:

e Predicdo adequada do crescimento celular, consumo de substrato e producéo de etanol.
e Predicdo satisfatoria dos principais compostos responsaveis pelo aroma da cerveja.
e Seguranca das predi¢bes do modelo para mudangas nas condi¢des chave do processo

(pH, temperatura, pressao, etc.).

e Parametros que podem ser medidos de forma facil e on-line.
e Aplicabilidade dos modelos em uma ampla escala de fermentadores, isso &, do
laboratdrio para a escala industrial.

Riverol & Cooney (2007) fazem uma avaliacdo interessante sobre a importancia da
aplicacdo de modelos para a predicdo de processos fermentativos. Na pratica, o tempo da
fermentacdo, em colocacBes equivalentes, pode variar consideravelmente. Esse fato impede
uma programacao eficiente nas plantas.

O monitoramento da fermentacdo da cerveja inclui tipicamente medidas off-line da
densidade do mosto, concentracdo de etanol e selecdo de outros produtos de fermentagéo
(geralmente compostos responsaveis pelo aroma). A manutencdo de um perfil dos compostos
responsaveis pelo aroma é importante para a producdo de cerveja. Tipicamente, pH,
temperatura, oxigénio dissolvido e pressdo sdo as Unicas variaveis medias on-line
(HEPWORTH et al., 2003).

Os cervejeiros sdo forcados a realizar medi¢bes diarias para observar o curso da
fermentagdo para assim finalizar de forma satisfatoria o processo fermentativo, conduzindo o
processo cervejeiro para a fase de maturacdo (fermentacdo secundaria). Com um modelo
seguro, € possivel monitorar a fermentacdo com menos medidas e consequentemente com
Menos erros.

Existem diversos trabalhos que utilizam modelos matematicos para descrever 0s
processos fermentativos, ndo apenas para a cerveja como para outras bebidas como a cidra
(DE LA ROZA et al. 2003) e o saqué (KOBAYASHI et al. 2005).

Os primeiros modelos utilizados para descrever a fermentagcdo cervejeira foram 0s
desenvolvidos por Fidgett & Smith (1977) e os propostos por Engasser et al. (1981). Esses
modelos foram abordados e adaptados por Gee (1990).

Segundo Gee (1990), o0 modelo de Fidgett & Smith (1977) descreve o crescimento
microbiano e a utilizacdo do acucar durante a fermentacdo cervejeira sob condicdes
operacionais isotéermicas. Além disso, esse modelo ndo considera a formacdo de etanol e de
subprodutos de fermentacdo como ésteres e diacetil.

Logo se observa que esse modelo precisava de melhorias, pois na indudstria a
fermentagdo ndo é um processo isotérmico e o conhecimento da dindmica de producdo dos
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subprodutos de fermentacdo é de suma importancia para o desenvolvimento de um produto de
qualidade.

Para resolver esse problema, Gee (1990) adotou diversos pontos abordados no modelo
proposto por Engasser et al. (1981) que resolve grande parte das questbes pendentes do
modelo de Fidgett & Smith. Nesse modelo foram modeladas matematicamente as dinamicas
de producdo do etanol, de aminodcidos e compostos responsaveis pelo aroma durante a
fermentacdo, além disso, os efeitos da temperatura na cinética do processo também foram
considerados.

A partir dos estudos desses modelos preliminares, Gee (1990) desenvolveu um modelo
bem completo para descrever a fermentagéo cervejeira.

A fermentacdo é um ponto chave e critico de controle do processo cervejeiro, pois de
acordo com Gee & Ramirez (1996) processos bioldgicos como a fermentagdo podem variar
consideravelmente todo tempo, mesmo quando as condi¢cdes do meio permanecem constantes.
Esse fato ocorre, pois esse € um processo que envolve organismos vivos com capacidade de
adaptacdo e mudancas independentes das condi¢Ges do meio.

Nesse mesmo artigo, Gee & Ramirez também citam a importancia de controlar o
processo fermentativo em batelada, pois as leveduras também sofrem mudancas metabolicas
com mudangas constantes nas condi¢des no meio. Portanto, varidveis como concentracdo de
acucares no mosto e temperatura, por exemplo, devem ser bem controladas.

Outros modelos encontrados na literatura que representam a etapa fermentativa da
producdo da cerveja foram os desenvolvidos por Andrés-Toro et al. (1998) e por Trelea et al.
(2004). Esses modelos e 0 modelo de Gee (1990) serdo mais detalhados no capitulo 3 dessa
dissertacdo.

Os modelos matematicos desenvolvidos para representar as cinéticas que ocorrem no
processo fermentativo sdo baseados especificamente no conhecimento das rotas bioquimicas
que levam a producdo desses compostos e também do tipo de fermentacdo (GEE, 1990).
Esses modelos sdo fundamentais para o desenvolvimento das estratégias de otimizacdo e
controle dos processos fermentativos.

2.6 Controle de Processo

Segundo Seborg et al. (1989) a aplicacdo de metodologias de controle para a conducao
de processos € essencial para a operacdo da maioria das plantas industriais. Os autores citam
que a justificativa para o uso do controle automatico do processo é algumas vezes baseada
somente na necessidade de operar a planta com seguranca e sem danos ao meio ambiente.
Mas, além disso, existem diversos beneficios econdmicos que podem ser obtidos a partir do
uso efetivo das técnicas de controle de processo tais como: aumento de produtividade,
reducdo de gasto de matérias primas ou aumento da qualidade do produto.

Para Gvazdaitjs et al. (1994), a garantia da qualidade do produto final é necessaria
para todas as industrias onde o principal objetivo do controle de qualidade é manter os
parametros do processo que caracterizam estritamente a qualidade do produto dentro de uma
faixa de tolerancia.

Em processos que envolvem organismos vivos — como a fermentacgdo cervejeira — a
manutencdo desses parametros s6 pode ser obtida se o processo for controlado e padronizado
dentro das condigdes de reprodutibilidade desses microrganismos. No processo fermentativo,
0 controle € comumente realizado sobre a temperatura do sistema (GVAZDAITJS et al.,1994)

Existem trés tipos de controladores utilizados nos processos em batelada como a
fermentacao cervejeira, sdo eles (ECES, 1997 apud MADAR et al., 2004):

e Controle basico - Compreende no controle dedicado a estabelecer e manter um
estado especifico do equipamento e processo.
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e Controle processual - Dirige acdes equipamento-orientadas para que elas acontecam
em uma sequéncia ordenada para conduzir um processo.

e Controle co-ordenado - Dirige, inicia e/ou modifica a execucdo de um procedimento
de controle e a utilizagdo de equipamentos, ou seja, sdo algoritmos utilizados para
supervisionar a disponibilidade da capacidade de um equipamento.

Quando esses tipos de controle sdo aplicados ao equipamento, o resultado é a
promocdo de um processo satisfatorio e funcional. Entretanto, muitos problemas tedricos e
praticos tem que ser resolvidos para o sucesso da implementacdo de uma malha de controle
num processo industrial.

Segundo Moreira & Wallace (1996), os problemas relacionados com a implementacao
de uma estratégia de controle satisfatorio datam desde a década de 70. Os autores citam que
diversos pesquisadores fizeram uma andlise critica dos desenvolvimentos tedricos e as
tendéncias no controle de processo, onde foi observado uma certa distancia entre a teoria e a
pratica. Para acabar com essa distancia, o que tinha de ser feito era uma melhoria nos
fundamentos tedricos.

Os algoritmos empregados nessa época foram baseados em modelos que
representavam de forma grosseira 0s processos quimicos e bioquimicos reais, onde a robustez
e validagdes requeridas para uma boa aplicabilidade do modelo a realidade industrial foram
suprimidas. Além disso, ndo havia na época disponibilidade tecnoldgica eficiente e de baixo
custo para a implementacéo satisfatoria dos sistemas de controle (MOREIRA & WALLACE,
1996).

Apds a década de 70 o controle de processos sofreu mudancas significativas pois, além
do desenvolvimento de modelos mais fiéis aos processos industriais, houve a disponibilidade
de tecnologia digital de baixo custo proporcionando uma mudanca radical na tecnologia de
instrumentacdo (SEBORG et al., 1989).

Os passos para a implementacdo de um sistema de controle, segundo Moreira &
Wallace (1996) séo:

e Monitoramento do processo > Essa etapa inclui a aquisicdo dos dados, alarmes, acdes
de seguranca e algumas analises basicas de dados.

e Interpretagdo dos dados -> Pode ser feita por estimagdo off-line ou on-line de
parametros e identificacdo do sistema.

e Otimizacdo e controle de processo > A otimizacdo normalmente é conduzida off-line
com base numa representacdo deterministica do processo ou da planta.

Para o processo fermentativo, os sistemas de controle mais utilizados sdo o0s
controladores feedback. No controle feedback, a variavel a ser controlada no processo é
mensurada e a diferenca entre a medida e o valor desejado (erro) é utilizada para ajustar outra
variavel do processo que possa ser manipulada e cuja variagdo seja capaz de eliminar essa
diferenca (SEBORG et al., 1989).

Para melhor ilustrar o funcionamento desse tipo de controlador, sera demonstrado a
seguir um exemplo aplicado a industria cervejeira (GEE, 1990).

2.6.1 Exemplo de implementacéo de controle feedback

O exemplo consiste na utilizacdo de um sistema de refrigeracdo do mosto cervejeiro,
através da circulacdo de agua com temperatura Tji, pela jaqueta, visando manter a temperatura
do tanque de fermentagdo, T(t), numa temperatura Tg constante e pré-determinada. E
importante frisar que a temperatura do tanque, T(t), sofre variagdes com o tempo, aumentando
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seu valor, pois a fermentacdo € um processo exotérmico. O esquema do fermentador é
ilustrado na Figura 8.

Fermentador

Tj\n Tjout

T(t) Te(t)

JAQUETA

Figura 8 — Fermentador encamisado.

Deseja-se saber o quanto de calor deve ser retirado do tanque de fermentacao para que
a temperatura do tanque de fermentacdo (T) esteja sempre proxima a temperatura de set point
(Tr).

Para resolver esse problema, o ponto de partida € escrever o balan¢o de energia para o
mosto no fermentador assumindo as seguintes condigdes: i) a producdo de CO, na
fermentacdo promove uma agitacdo perfeita, e ii) as perdas de calor para o ambiente s&o
despreziveis. Com isso, garante-se que a temperatura do mosto € a mesma em qualquer ponto
do tanque. No balanco de energia para esse tanque, o calor produzido no sistema € oriundo do
metabolismo de cada agUcar presente no mosto pelas leveduras e o calor retirado é igual a
mudanca de entalpia entre a temperatura do mosto no tanque e a temperatura da agua no
interior da jaqueta conforme mostra a equacédo abaixo (GEE, 1990):

dT AHp hA
— = ——— (T -T) @
dt  ppVpCpr  prVECyr

onde T é a temperatura do mosto no fermentador, AHg é o calor gerado durante a fermentacéo,
pr € a densidade do mosto, Ve é o volume do fermentador, C,r € 0 calor especifico do mosto,
h é o coeficiente de troca térmica, Ac € a area de troca térmica entre o fermentador e a jaqueta
e Tc é a temperatura do fluido refrigerante no interior da jaqueta.

O balango de energia para a jaqueta é dada pela equacdo (GEE, 1990):

dT 2F
d_tC = 2 (T]m TC) + oV CpC (T T ) (5)

onde pc € a densidade do fluido refrigerante, Vc € o volume da jaqueta, C,c € o calor
especifico do fluido refrigerante, Tji, € a temperatura de inicial do fluido refrigerante e Fc € a
vazdo massica de fluido refrigerante no interior da jaqueta.

Segundo a teoria do controle feedback, observa-se que a abordagem de controle mais
indicada seria medir T e ajustar a vazao do fluido refrigerante, Fc, que significa ajustar o calor
retirado.
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Como a temperatura do mosto sempre aumenta devido as caracteristicas do processo,
observa-se que quando a temperatura medida ultrapassa o set-point, a vazdo de fluido
refrigerante deve ser aumentada para aumentar a taxa de transferéncia de calor do mosto para
agua no interior da jaqueta. Uma possivel estratégia de operacdo deste fermentador com o
controle de temperatura € ilustrado na Figura 9.

V,
Set-point (T,) —@
Fermentador ]

ij Tjou!

Termopar —»4

T() Te(t) =

JAQUETA

Figura 9 — Diagrama do sistema de controle feedback da temperatura do fermentador.

Os passos do funcionamento do controlador desse diagrama séo explicados a seguir:

e A temperatura do mosto no tanque € medida em intervalos de amostragem pré-
determinados com o uso de um termopar, que gera um sinal elétrico (em nivel de
milivolt) correspondente a temperatura medida. Este sinal deve ser amplificado para
um sinal de nivel dc antes de ser enviado para o controlador.

e O controlador realiza trés célculos distintos. Primeiro, é feita a conversdo da
temperatura de set-point determinada pelo operador em uma voltagem de controle
interna (VR). Segundo, o erro de sinal (e(t)) é calculado subtraindo o sinal enviado para
o controlador ,V(t), da voltagem de referéncia, Vg. Entdo e(t) = Vg — V(t). Terceiro,
calcula-se a vazéo de fluido refrigerante, F¢, utilizando uma lei de controle adequada.

e A saida do controlador , p(t), € um sinal de voltagem dc que € enviado para a valvula
de controle para manipular Fc. Assume-se que o sistema da valvula contém um
retificador para converter o sinal p(t) em uma corrente alternada compativel com a
valvula.

e Em resposta ao sinal de saida, p(t), a valvula tem a sua abertura definida fornecendo
ao sistema a vazao necessaria para a manutencdo da temperatura no valor do set-point.

2.6.2 Teoria basica de controle
O objetivo do controle feedback é reduzir o erro de sinal (e(t)) para zero como mostra
a equacdo abaixo (SEBORG et al., 1989):
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e(t) = R(t) — B(t) (6)

onde R(t) é o set-point e B(t) € o valor medido da variavel controlada (ou o sinal equivalente
do transmissor).

As trés acdes basicas de controle feedback que sdo empregadas séo: proporcional (P),
integral (1), e derivativa (D), e suas definicdes sdo apresentadas a seguir (SEBORG et al.,
1989).

2.6.2.1 Acéo proporcional

No controle proporcional, a saida do controlador é proporcional ao erro conforme a
equacao a sequir:

p(t) = p + Kce(t) (7)

onde p(t) é a saida do controlador, p é o valor do bias e K¢ é o ganho do controlador
(normalmente adimensional).

Os conceitos chave que envolve o controlador proporcional séo:

e O ganho do controlador pode ser ajustado para deixar a saida do controlador tdo
sensivel quanto a desejada para os desvios entre o set-point e a variavel controlada.

e O sinal de K¢ pode ser escolhido para fazer a saida do controlador aumentar (ou
diminuir).

2.6.2.2 Acdo integral

Nesse controlador o sinal de saida depende da integral do erro em relagdo ao tempo
conforme a equagéo:

p(®) =P+ [y et ®)
onde 7 é 0 tempo integral.

Nos controladores integrais comerciais o parametro z; € ajustavel. Esse controlador é
bastante utilizado porque ele fornece uma importante vantagem pratica, a eliminacdo do
offset, ou seja, esse controlador elimina a diferenga entre o valor da variavel medida e o set-
point.

Porém esse controlador raramente € utilizado por si sO, pois pouca acéo de controle é
observada até que o sinal de erro seja persistente por algum tempo. Em contraste, a acdo do
controlador proporcional é imediata, fazendo com que sejam tomadas agfes corretivas tao
logo o erro é detectado. Consequentemente, a acdo integral € normalmente empregada em
conjunto com o controle proporcional, controlador conhecido popularmente como controlador
proporcional-integral (PI), onde sua acao € determinada pela equagé&o:

P(®) = P+ Ke [e(®) + - [y e(t)dt| ©
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2.6.2.3 Acdo derivativa

A acdo de controle derivativa também € conhecida como antecipatoria. Sua fungéo é
antecipar o comportamento futuro do sinal de erro considerando sua taxa de mudanga. O
controlador derivativo é capaz de prever e corrigir mudangas bruscas que ocorrem em curto
intervalo de tempo em torno do set-point durante um processo, conforme a equacéo abaixo:

_ d
p(t) =P +1p— (10)

Por fornecer uma acao controladora antecipatéria, a acdo derivativa tende a estabilizar
0 processo controlado. Essa acdo também tende a melhorar a resposta da variavel controlada
pela reducdo do tempo de ajuste do processo necessario para atingir o estado estacionario.

A acdo derivativa pode ser combinada com as agOes proporcional e integral para
formar o controlador ideal PID (proporcional-integral-derivativo), cuja equacdo é formada
pela soma das trés formas de controle, dada por:

p(t) =p + K, [e(t) + :—Ifot e(t)dt* + 1) Z—‘z (11)

26



3 MATERIAIS E METODOS

3.1 Modelos Matematicos

As simulacGes de todos os modelos matematicos utilizados neste trabalho foram
realizadas no software Matlab® 4.2, versdo estudante, da MathWorks Inc. As equacOes
diferenciais foram integradas utilizando a funcdo ode45 que é baseada no método de Runge-
Kutta de 5% ordem.

3.1.1 Modelagem mateméatica do processo fermentativo — Modelo 1

O primeiro modelo estudado foi o desenvolvido por Gee (1990), onde a descri¢do das
variaveis e parametros utilizados neste modelo é apresentada no ANEXO A.

A primeira abordagem desse modelo foi publicada por Gee & Ramirez (1988), em
uma versdo mais simples, ou seja, apresentando apenas as dindmicas de etanol, substratos,
biomassa e temperatura.

Posteriormente, Gee (1990) modelou o processo de forma mais completa,
representando-o com vinte e uma equacdes diferenciais que, além de fornecerem as dindmicas
das variaveis ja descritas anteriormente (GEE & RAMIREZ, 1988), modela as dindmicas de
formacdo de ésteres, alcodis superiores, aminoécidos e diacetil — que sdo compostos
essenciais para a qualidade sensorial da cerveja — e considera explicitamente o balanco de
energia no fermentador.

Considerar todos esses compostos na modelagem matematica € importante para a
simulacdo do processo, pois sdo esses metabolitos os responsaveis pelo sabor e aroma
caracteristicos de cada cerveja. Utilizando este modelo aliado a uma estratégia satisfatoria de
controle, é possivel obter uma cerveja com composi¢cdo padronizada e quantidade adequada
desses compostos no produto final.

As equagOes diferenciais deste modelo foram integradas utilizando um passo de
integracdo de 0,1 horas e com as seguintes condi¢es iniciais:

Tabela 2 — Condicdo inicial das variaveis utilizadas no Modelo 1

Variaveis Valor Variaveis Valor
G 70 (mol/m?) IB 0 (mol/m°)
M 220 (mol/m°) IA 0 (mol/m°)
N 40 (mol/m3) MB 0 (mol/m®)
X 170 (mol/m®) P 0 (mol/m°)
E 0 (mol/m°) EA 0 (mol/m®
CO, 0 (mol/m°) EC 0 (mol/m®
Dy 0 (mol/m°) IAC 0 (mol/m®)
L 1,35 (mol/m?) T 8°C
| 0,66 (mol/m°) Te 0°C

Y, 1,09 (mol/m°)
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3.1.1.1 Modelo para o consumo de substrato

Esse modelo apresenta uma caracteristica que o torna mais proximo de um sistema
real, que é a descriminacao dos substratos nas trés formas nas quais as leveduras sdo capazes
de metabolizar: glicose, maltose e maltotriose. Porém, para fins de monitoramento do
processo industrial, este nivel de detalhamento se torna invidvel, ja que a pratica é
acompanhar apenas o “extrato aparente” como medida de consumo de acgucares
fermentesciveis totais.

O modelo de Engasser (1981) serviu como base para as equacdes de substrato desse
modelo (GEE, 1990) devido a sua melhor funcionalidade em comparacdo ao modelo de
Fidget & Smith (1977) e pelo melhor realismo na questdo da inibicdo das leveduras pelo
substrato.

Para a construcdo dos modelos que descrevem a dinamica de consumo dos substratos
foi utilizada a estrutura basica do modelo de Monod. De acordo com Borzani et al. (2001) a
equacdo empirica proposta por Monod é comumente aplicada para explicar a relacdo existente
entre a concentracdo de substrato limitante (S) no meio, com a velocidade especifica s de
reproducdo do microrganismo conforme pode ser observada na equagéo abaixo.

_ UmS
Hx = Ks+S

(12)

Onde 1, representa a maxima velocidade especifica de crescimento ou reproducdo, e
Ks a constante de saturacdo, ou seja, a concentracdo de substrato na qual a velocidade
especifica de crescimento é a metade do seu valor maximo.

Os efeitos inibitdrios utilizados para descrever esse fendmeno foram os termos
padrdes da inibicdo ndo competitiva da cinética enzimatica, além disso, como a levedura
utilizada ndo apresenta efeito inibitério pela concentracdo de etanol, este efeito foi
desconsiderado. As equagfes que descrevem a dindmica de consumo dos substratos sdo
apresentadas abaixo (GEE, 1990).

dG
= hX >
M
— = "X (14)
dN
— = ~H3X (15)

Com os parametros cineticos:

HeG

= 16
H1 Ko+G (16)
UMM K
= 17
M2 = Ky +M KG+G 17
_ unN_ K Ky
us (18)

"~ Kn+N Kg+G Ky +M
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onde G, M e N correspondem respectivamente a concentracdo de glicose, maltose e

maltotriose e 4, Kj e K’j correspondem aos termos cinéticos da equacdo de Monod com i = G,
M ou N.

De fato, no mosto cervejeiro ha a presenca destes agucares, porém o monitoramento da
fermentacgdo na industria ndo é feito através do consumo desses agucares. Essa pratica se torna
inviavel por demandar um cromatografo na linha de producéo para realizar essas analises em
tempo real, o que € inviavel para a maioria das empresas por ser um equipamento que envolve
alto custo de aquisicdo, manutencdo e operacdo (GEE & RAMIREZ, 1996).

As dindmicas desse modelo séo dependentes da temperatura de conducdo de processo,
onde as constantes cinéticas (P) tém suas taxas alteradas de acordo com a funcdo de
Arrhenius:

P; = P,g exp [ (19)

R(T+273, 15)]

onde P corresponde a uma das constantes de Michaelis utilizadas nas equac¢des do modelo (z,
K ou K°), i representa o substrato utilizado, ou seja, glicose (G), maltose (M) ou maltotriose
(N); E é a energia de ativacdo referente a cada pardmetro, R é a constante cinética dos gases e
T a temperatura do processo, em °C.

3.1.1.2 Modelo para o crescimento microbiano

O modelo que descreve a dindmica de crescimento microbiano, ao invés de ser tomado
como uma proporcdo a taxa de absorcdo total do aclcar, foi modelado por Gee (1990) com
base na taxa rendimento da biomassa para cada acucar individualmente. A dindmica de
crescimento das leveduras foi modelada como a soma dos rendimentos individuais para cada
substrato utilizado no modelo.

O autor encontrou dificuldades para a incluséo do termo de inibicdo desse modelo.
Gee (1990) cita que o fator inibitério do crescimento microbiano é a concentracdo de acidos
graxos, porém nao existem meios para mensurar o teor de 4cidos graxos no mosto. Engasser
et al. (1981) modelaram o crescimento microbiano com inibicéo pela concentracéo de etanol,
porém segundo Gee & Ramirez (1996) a concentracdo de etanol ndo é a verdadeira causa de
inibicdo do crescimento. Os autores consideraram o proprio crescimento microbiano como
fator de inibicdo. Para a inclusdo desse efeito, assumiu-se um mecanismo simples de inibicéo
retrégrada (feedback inhibition) para o crescimento microbiano. O modelo proposto por Gee
(1990) é apresentado abaixo:

’

dX Ky

— = Yxgua + Yampiz + YXNM]XM -

onde X é a concentragcdo de biomassa, Yyx; € o fator de rendimento de biomassa a partir de cada

acucar i, K’y é a constante de inibicdo do crescimento microbiano e Xq € a concentragéo inicial
de biomassa.
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3.1.1.3 Modelo para a producéo de etanol

A producéo de etanol foi modelada de modo similar ao crescimento microbiano, onde
a sua formacdo € baseada na absorcdo de cada agUcar presente no meio ao invés de utilizar
uma taxa de absorcao total de agucar. O modelo da producéo de etanol € apresentado abaixo.

dE dG M dN

= —Yor— =Yy, — — Yon — 21
it EG 7, EM EN ; (21)

onde E é a concentracdo inicial de etanol e Yg; € o fator de rendimento de etanol a partir de
cada acucar i.

3.1.1.4 Modelo para a producéo de diéxido de carbono

Apesar de ser similar ao modelo para o etanol, 0 modelo que descreve a producdo de
CO, tem algumas particularidades importantes a serem destacadas.

Uma vez que o sistema é agitado apenas pela producdo de CO,, no inicio da
fermentacdo as leveduras e 0 mosto rapidamente se saturam com este gas. Dessa forma, na
superficie de contato, paralelamente a producdo do dioxido de carbono pelas células no mosto
(fase liquida) ocorre a evolucdo de uma quantidade igual de CO, na fase gasosa para
satisfazer a limitacdo de saturacdo. As bolhas formadas nesse instante sobem pelo liquido
ainda insaturado de CO, indo para o topo do fermentador fazendo com que a transferéncia de
massa ocorra entre as duas fases, o que leva as seguintes equacdes:

Fase Liquida:

ac — {KGL (Csat _ Cl) Para C; < Cgqt 22)
dt 0 Para C; = Csyt

Fase Gasosa:

dac da am dN

-9 — _ - _ - _ = _ —

= Yoo 77— Yem - — Yon 77 — Kaw (Csar — C1) (23)

onde C, é a concentracdo de CO, na fase liquida, Kg. é o coeficiente de transferéncia de massa
de CO; para 0 meio liquido, Cs € a concentragdo de saturacdo de CO, no liquido, Cy € a
concentracdo de CO, na fase gasosa e Y¢; € o fator de rendimento de CO; a partir de cada
acucar i.

3.1.1.5 Modelo para a producgéo e consumo de dicetonas vicinais

Como j& mencionado na secdo 2.4.4, as dicetonas vicinais s&0 compostos importantes
para a producéo cervejeira, pois € através da concentracdo de um desses compostos, o diacetil,
que se determina o final da fermentac&o.

Para a construcdo do modelo que descreve o comportamento dindmico da producéo de
diacetil, foi tomado o fato ja bem estabelecido pela literatura (GEE (1990); ANDRES-TORO
et al. (1998); TRELEA et al., (2002); BAMFORTH & KANAUCHI, (2004)) que o diacetil é
produzido no inicio da fermentagdo e consumido posteriormente pela propria levedura. A taxa
de producéo das dicetonas vicinais na célula é descrita por (GEE, 1990):
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d[VDK]
i@ Yvpk X (24)

onde VDK é a concentracao de dicetonas vicinais, Yypk € 0 fator de rendimento de dicetonas
vicinais por mol de levedura e z € a taxa especifica de produgéo de biomassa.

O consumo das dicetonas vicinais pelas leveduras € assumido como uma equagéo de
primeira ordem dado por (GEE, 1990):

d|VDK
o = — lypi [VDKIX @)

onde kypk é a taxa especifica de consumo de dicetonas vicinais.

Combinando as equacBes acima, encontra-se a expressdao geral que descreve o0
comportamento dindmico das dicetonas vicinais na cerveja (GEE, 1990):

d[VDK]
dt

= YypxtxX — kypx [VDK]X (26)

A dindmica do diacetil ¢ modelada de acordo com a equacédo acima pelo fato dele ser a
dicetona vicinal produzida em maior concentracdo quando comparada com a 2,3-
pentanodiona e por ser o produto que causa maior impacto na qualidade sensorial da cerveja.
Entdo, a equacdo deste composto pode ser reescrita como:

dD
d_ty = YDy,leX — kDyDyX (27)

onde Dy é a concentragdo de diacetil, Yp, € 0 fator de rendimento de diacetil por mol de
levedura e kpy é a taxa especifica de consumo de diacetil.

3.1.1.6 Modelo para o consumo de aminoacidos

Um aminoacido consiste em um carbono «ligado covalentemente a um atomo de
hidrogénio, a um grupo amino, a um grupo carboxila e a uma cadeia lateral do grupo R
conforme é ilustrado na Figura 10.

COOH

H=— C,— NH,

R

Figura 10 — Estrutura basica dos aminoacidos

Os aminoacidos sdo compostos importantes, pois sdo necessarios para a formagao das
proteinas naturais que contém mais de 20 diferentes aminoacidos primarios ligados em sua
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composicao. Esses aminoacidos se diferem apenas pela natureza quimica da cadeia lateral do
grupo R, que determina a sua propriedade fisico-quimica, a sua carga, a sua solubilidade, a
sua reatividade quimica e a potencialidade de realizar ligacGes de hidrogénio (FENNEMA,
1997).

Esses compostos apresentam uma grande variedade de utilizacdo na industria de
alimentos e farmacéutica, onde podem ser utilizados como suplementos nutricionais,
enriquecedores de aromas, adogantes e na nutricdo pré e pos operatéria (SHETTY et al.,
2006).

Na indudstria cervejeira, certos aminoacidos sdo associados a formacao de compostos
responsaveis pelo aroma especificos na cerveja, particularmente os alcoois superiores. Dessa
forma é importante incluir a dindmica da absorcdo de aminoacidos pelas leveduras no modelo
como um contribuinte em potencial para a formacao do flavour (GEE, 1990).

Ainda segundo Gee (1990), os aminoacidos sdo utilizados inicialmente pelas células
como elemento estrutural, ou seja, para o desenvolvimento de proteinas funcionais e da
estrutura celular. A alta taxa de crescimento microbiano em conjunto com a grande
necessidade das células pelos aminoacidos leva ao conceito de que a taxa de consumo de
aminoéacidos ocorre em paralelo com a taxa de crescimento. Entretanto, a taxa de assimilacédo
do aminoéacido pela levedura é modelada em propor¢cdo negativa a taxa de crescimento,
conforme a equacéo abaixo.

A, ol 28
7t taa/x (28)

onde AA ¢ a concentracdo de aminoacidos e Yaax é 0 fator de rendimento de aminoacidos por
mol de levedura.

Esta equacdo ndo leva em conta a limitacdo da taxa de consumo pela disponibilidade
de aminoacidos no meio. Quando a concentracdo de aminoacidos é considerada limitante, a
expressao dada anteriormente deve ser modificada considerando a limitacdo, com base na
equacdo de Monod onde:

dAA AA  dX

dt AA/X K4 +AAE

(29)

onde Kaa é a constante de Michaelis para o0 aminoacido AA.

Apesar do mosto apresentar uma quantidade de aminoacidos que satisfaz o
crescimento microbiano, o consumo de aminoécidos exdgenos é afetado pela sintese de
aminoacidos intracelular. Essa limitacdo ndo leva diretamente a uma limitacdo de
crescimento, mas reflete diretamente no balango entre a sintese de aminoacidos e a via de
transporte para o interior da celula. A Equagéo 29 é a utilizada no modelo por considerar essas
possiveis limitagdes.

Gee (1990) observou outro fendbmeno que ocorre no consumo de aminoacidos, uma
fase de atraso — chamada de fase lag — no inicio da fermentacdo. Durante essa fase 0s
aminoacidos sdo assimilados lentamente pelas leveduras, fato observado em todos o0s
experimentos realizados pelo autor e que apresentou aproximadamente a mesma duragdo em
cada fermentagdo conduzida. Gee (1990) elaborou duas hipdteses para esse atraso:

e No inicio da fermentacdo, a saturacdo do mosto com oxigénio faz com que as
leveduras realizem uma rota metabdlica que produz compostos intermediarios que
servem como base para a sintese de aminoacidos pelas células que satisfazem a sua
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necessidade entre 12 e 24 horas de fermentacdo. Durante esse tempo, ha pouca
necessidade das células absorverem o aminoacido do mosto.

e As enzimas necessarias para realizar o transporte de aminoacidos através da
membrana celular ndo estdo presentes em quantidades satisfatorias.

Gee (1990) também cita que a causa tipica desses atrasos nos processos fermentativos
é 0 choque provocado pela introducdo das células a um meio diferente em que elas foram
cultivadas. Com isso elas necessitam de um tempo para se adaptar ao novo meio até comecar
a funcionar normalmente.

Como esse atraso foi relativamente constante para cada dado experimental, o autor
escolheu um modelo de decaimento exponencial de primeira ordem, cujo tempo € 0 mesmo
para todas as fermentacdes onde:

D=1—et/w (30)
onde D ¢ o fator de atraso, t é o tempo de fermentacédo e z; € o tempo padréo de atraso.

Os trés aminoacidos utilizados no modelo sdo a Leucina (L), Isoleucina (I) e a Valina
(V), que estdo envolvidos diretamente na rota biologica que leva aos cinco compostos

responsaveis pelo aroma de interesse para a industria cervejeira. As equacdes para esses
amino&cidos sao:

L dx L o
FTE 72. QPP ) (31)
dl dx I

a_ _y & I 5 32
dt 17X a¢ k+1 (32)
av dx v »
dac VX qr ky+v (33)

onde L, | e V sdo respectivamente as concentracdes de leucina, isoleucina e valina, Ywx € 0
fator de rendimento do aminoacido W (L, I ou V) por mol de levedura e Ky, é a constante de
Michaelis para o aminoacido W (L, | ou V).

3.1.1.7 Modelos para a producdo de compostos responsaveis pelo flavour da cerveja —
alcodis superiores

Na fermentagéo cervejeira, 0 meio onde ocorre a fermentacdo — 0 mosto cervejeiro —
ao final do processo é praticamente o proprio produto a ser consumido. Isso torna a cerveja
um produto de dificil definicdo em relagcdo aos compostos responsaveis pelo aroma em termos
analiticos, o que torna complexa a definicdo exata de sua composicéo (GEE, 1990).

De acordo com o mesmo autor, ja foram identificados cerca de 239 compostos que
contribuem para o sabor e aroma da cerveja. Devido a existéncia de diversos compostos
responsaveis pelo aroma da cerveja, apenas 0s compostos que contribuem significativamente
para a composi¢do do sabor e aroma foram modelados, de modo a tornar mais simples o
estudo da quimica que envolve o flavour desse produto. Séo eles: i) Os alcodis superiores —
alcool isoamilico, alcool isobutirico, 2-metil-1-butanol e n-propanol — que sdo compostos
indesejaveis como mencionado na secdo 2.4.2 e; ii) Os ésteres — acetato de etila, caproato de
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etila e acetato isoamilico — compostos geralmente responsaveis pelo aroma agradavel da
cerveja (GEE, 1990).

Duas vias metabdlicas sdo responsaveis pela formacdo dos alcoois superiores. Uma
dessas vias é denominada a via sintética e a outra, mecanismo de Ehrlich. Ambas as vias sdo
iniciadas pela via do pool de oxo-acidos intracelular. A via sintética depende do metabolismo
de carboidratos para formar as moléculas precursoras necessarias para a sintese dos oxo-
acidos. No mecanismo de Ehrlich, aminoacidos exdgenos séo transportados para o interior da
célula a trans-aminados pelo oxoglutarato para formar seus respectivos oxo-acidos (GEE,
1990).

Existem dois fatores extracelulares que influem na taxa de formacdo dos alcoois
superiores sdo eles: as taxas de consumo de acgucares e de aminoacidos. Em altas taxas de
consumo de aglcar, imagina-se que uma grande quantidade de precursores metabolicos esteja
disponivel no interior da célula para a sintese dos oxo-acidos. De modo similar, quando a taxa
de consumo de aminoé&cidos é alta, o pool de oxo-acidos intracelular deve aumentar, levando
ao aumento da taxa de formacéo de alcoois superiores (GEE, 1990).

Uma informacgdo importante é a limitacdo da via sintética pela taxa de absor¢do de
acucar. A causa dessa limitacdo é a dependéncia direta dessa via com a taxa de crescimento
microbiano. Em baixas taxas de crescimento microbiano, sdo necessarios menores
concentracdes de oxo-acidos e aminoacidos no interior das células e, consequentemente, a via
sintética ser4 menos ativa. O contrario ocorre em altas taxas de crescimento microbiano
(GEE, 1990).

Dos quatro alcodis superiores considerados, trés podem ser facilmente modelados com
base no consumo dos aminoacidos dos quais séo derivados. O alcool isobutilico é derivado da
descarboxilacdo e subsequente reducdo do oxo-acido correspondente da L-valina. De modo
similar, o alcool isoamilico e o 2-metil-1-butanol sdo derivados respectivamente dos
aminoacidos L-leucina e L-isoleucina respectivamente. As equacdes que descrevem suas
formagdes na cerveja sdo (GEE, 1990):

dIB

ar Yip /EMVX (34)
dIA

ar Yia /EMLX (35)
dMB

dr Yus /EMIX (36)

Com os parametros cineticos:

1dv

v ==%a (37)
1dL

KL= —%ar (38)
1dI

Ui = =57 (39)
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onde IB é a concentracdo de alcool isobutilico, IA é a concentracdo de alcool isoamilico, MB é
a concentracéo de 2-metil-1-butanol, Yje € o fator de rendimento do alcool j (1B, IA ou MB)
por mol de etanol e z4y a taxa de reducdo do aminoacido W (V, L ou I).

A origem do quarto &lcool — n-propanol — ndo é claramente definida. Este alcool
aparentemente ndo é formado por nenhuma das vias especificadas anteriormente, mas
aparentemente é derivado da reducdo do &cido propibnico. Na via metabdlica em questdo,
esse acido esta numa forma complexa com a co-enzima A, entretanto a reducédo do propionil-
CoA é a via aceita para a formagdo do n-propanol. Como esse composto é formado na rota
bioquimica que envolve a quebra dos aminoacidos valina e isoleucina, a sua modelagem é
dada pela equacédo (GEE, 1990):

dp
P Yp/p(uy + p1)X (40)

onde P ¢ a concentracdo de n-propanol e Ype € 0 fator de rendimento do n-propanol por mol
de etanol.

3.1.1.8 Modelos para a producédo de compostos responsaveis pelo flavour da cerveja —
ésteres

Os ésteres sao um dos compostos presentes na cerveja que mais contribuem para o seu
aroma. Em quantidades moderadas, eles podem fornecer uma caracteristica agradavel e
encorpada ao aroma da cerveja. Quando presente em excesso, pode fornecer a cerveja um
aroma extremamente “frutal”, qualidade que ¢ considerada indesejavel pelos consumidores
(GEE, 1990).

A formacdo dos ésteres no mosto cervejeiro ocorre através da esterificacdo entre um
Acyl-CoA (um &cido complexado com a Coenzima A) com um &lcool presente no meio
catalisado por enzimas especificas. O esquema da esterificacdo ocorre de acordo com a
equacéo abaixo (GEE, 1990):

R-(CO)-OH + CoA-SH + ATP - R-(CO)-S-CoA + AMP + PP; (41)
R-(C0O)-S-CoA + R’-OH = R-(CO)-O-R’ + CoA-SH (42)

Trés esteres foram utilizados nesse modelo devido as suas importancias na
fermentacdo cervejeira: acetato de etila, caproato de etila e acetato isoamilico. Cada um
desses compostos foi modelado de acordo com os acidos e alcoois envolvidos em sua sintese
e com a quantidade de levedura presente no meio (GEE, 1990).

O éster de modelagem mais direta foi o acetato de etila, que é sintetizado através da
esterificacdo enzimatica do etanol com o acetil-CoA. Como o etanol e o acetil-CoA séo
produzidos pelas leveduras a partir da glicolise — o metabolismo do agUcar — a sua
concentracdo intracelular sera grande se a taxa de consumo de aguUcar for alta e pequena se a
taxa de consumo de agucar for baixa. Por esse motivo, assume-se que a producdo de acetato
de etila é relacionada com a taxa de consumo dos agUcares envolvidos conforme mostra a
equacéo abaixo (GEE, 1990):

dEA
— = Yeays(y + pp + pz)X (43)
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onde EA é a concentracdo de acetato de etila e Yga s € 0 fator de rendimento do acetato de
etila por mol de substrato.

O caproato de etila é produzido na célula como o resultado da reacdo entre o etanol e
caproil-CoA. O caproil-CoA existe na célula como produto intermediario das rotas anabdlicas
e catabolicas dos &cidos graxos. Como o crescimento microbiano esta relacionado diretamente
com a sintese de &cidos graxos no interior da célula (GEE, (1990); GEE & RAMIREZ,
(1996)) a sintese do caproato de etila estd diretamente ligada com a taxa especifica de
crescimento microbiano, como é mostrada na equacéo abaixo (GEE, 1990):

dEC
— = Yec/xkxX (44)

onde EC ¢ a concentracdo de caproato de etila e Yec/x € 0 fator de rendimento do caproato de
etila por mol de levedura.

O terceiro éster considerado nesse modelo — o0 acetato isoamilico — resulta da reacdo
do alcool isoamilico com o acetil-CoA no interior da célula. Logo, a sua sintese esta
diretamente ligada com a taxa de producgdo especifica do &lcool isoamilico conforme a
equacao abaixo (GEE, 1990):

diAc
= Yia/xtiacX (45)
com parametro cinético:

__ 1dIAc 46
Hiac = 55 (46)

onde IA é a concentracdo de acetato de isoamilico, Y,ax € 0 fator de rendimento do acetato
isoamilico por mol de levedura e 44 € a taxa especifica de formacéo de alcool isoamilico.

3.1.19 Modelo para a dindmica da temperatura de fermentagdo — O balango de
energia

O modelo proposto por Gee (1990) apresenta também uma caracteristica que o torna
ainda mais préximo de uma fermentacdo cervejeira industrial: o balanco de energia do
processo, que fornece a dindmica da temperatura no fermentador. Dessa forma, é possivel
acompanhar a evolugdo da temperatura do sistema ao longo da etapa fermentativa e, com isso,
propor estratégias de controle adequadas para o processo. Como o processo fermentativo é
exotérmico, o balan¢o de energia do fermentador é fundamental para a manutencdo da
qualidade do produto final, uma vez que o controle da temperatura de fermentacéo é um fator
determinante para caracterizar o flavour do produto final. Segundo Andrés-Toro et al. (2004),
a intervencdo mais utilizada no processo é o controle do perfil de temperatura, ou seja, 0
modo como a temperatura varia durante a fermentacao.

O balanco de energia é deduzido a partir das hipoteses de modelo a parametros
concentrados — ou seja, admite-se mistura perfeita no tanque de fermentagéo — e de que a taxa
de acumulo de energia no tanque € a diferenca entre o calor produzido pela fermentacdo e o
calor trocado através da jaqueta do fermentador conforme ilustra a Figura 11. Dessa forma, o
balanco de energia para o fermentador € dado por (GEE, 1990):
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Agua Fria
T=0°C

Figura 11 — Esquema de tanque de fermentacdo com as respectivas varidveis do balango
térmico.

aT AH hA
— = (T = T,) (47)
dt  prVECpr  prVECyr

onde T é a temperatura no fermentador, AHg é o calor gerado durante a fermentacdo, or é a
densidade do mosto, Ve € o volume do fermentador, C,e € 0 calor especifico do mosto, h é o
coeficiente de troca térmica, Ac € a area de troca térmica entre o fermentador e a jaqueta e T¢
é a temperatura do fluido refrigerante.

A taxa de geracdo de calor (AHg) ndo é medida diretamente, porém esta diretamente
relacionada com a taxa de evolucdo total de CO, por uma simples constante de
proporcionalidade (GEE, 1990):

dco
AHp = —R—2 (48)
dt
onde R é dado por:
AHGV
R==—"21Fr (49)
Yes

onde AHs € o calor gerado na fermentacéo do substrato (agucares fermentesciveis) e Ycs € 0
fator de rendimento de CO; a partir do substrato.
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Utilizando um medidor de vazdo acoplado em linha com a saida de gas do
fermentador, a taxa de evolucéo total de CO, é facilmente mensurada.

Como a fermentacdo cervejeira envolve trés diferentes aclcares, cada um deles
contribui de modo diferente para o valor do coeficiente R. Logo, de acordo com a
estequiometria, o valor de R é obtido da relacdo dos coeficientes de rendimento especificos
para cada agUcar, ponderado por sua fragdo molar na quantidade total de substrato (GEE,
1990):

(50)

onde i =1, 2 ou 3 corresponde a glicose (G), maltose (M) ou maltotriose (N), respectivamente,
X; € a fracdo molar correspondente a cada agucar i.

Como a maltose é o agucar presente em maior quantidade no mosto (aproximadamente
67%), a sua alta concentracdo desloca o valor do coeficiente de rendimento para um valor
médio préximo aos valores de suas constantes. Dessa forma, ndo é necessario considerar 0s
termos referentes a glicose e maltotriose. Com isso a equacdo para o coeficiente R foi
reescrita da forma (GEE, 1990):

R, = MV 61)

Yeum

onde AHy é o calor gerado na fermentacdo da maltose e Ycm € 0 fator de rendimento de CO,
por mol de maltose.

E importante ressaltar que Tc, que é a temperatura do fluido refrigerante, é obtida
através do balanco de energia na jaqueta de refrigeracdo utilizada para o resfriamento do
mosto cervejeiro durante o processo fermentativo. Apesar da temperatura do fluido
refrigerante na jaqueta ser uma variavel com distribuicdo espacial (gerando um modelo a
parametros distribuidos), ela foi modelada simplesmente como a média linear entre as
temperaturas de entrada e saida do fluido na jaqueta (GEE, 1990):

Tin +Tout

TC = >

(52)

onde T. é a temperatura refrigerante efetiva, Ti, é a temperatura de entrada do fluido
refrigerante e Toy € a temperatura de saida do fluido refrigerante.

Com base nessa temperatura refrigerante efetiva e assumindo que ndo ha troca de calor
com o ambiente, o balanco de energia para a jaqueta é:

d(pcCpcVcTc)
dt

= FC CpC (Tin - Tout) + hAC(T - Tc) (53)

onde pc € a densidade do fluido refrigerante, Vc € o volume da jaqueta, C,c € o calor
especifico do fluido refrigerante e F¢ é a vazdo de fluido refrigerante no interior da jaqueta.
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Combinando as equacbes (48) e (49) e assumindo todas as propriedades fisicas
constantes tem-se (GEE, 1990):

dTC __ 2F¢ .
dt p Ve (Tln TC) + oV CpC (T T) (54)

3.1.2 Modelagem matematica do processo fermentativo — Modelo 2

O segundo modelo estudado neste trabalho foi desenvolvido por Andrés-Toro et al.
(1998). Esse modelo foi validado pelos autores através de ensaios em laboratério e em planta
piloto. Foram realizadas cinco bateladas fermentativas em condi¢des isotérmicas (8°C, 12°C,
16°C, 20°C, 24°C ) em escala de laboratério a fim de determinar os parametros cinéticos do
modelo. A validacdo do modelo foi realizada a partir da conducdo de uma fermentacdo em
escala piloto com um perfil de temperatura industrial, ilustrado na Figura 12.
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Figura 12 — Perfil de temperatura classico de fermentacdo cervejeira.

A descricdo das varidveis e parametros utilizados neste modelo é apresentada no
ANEXO B.

De acordo com Andrés-Toro et al. (2004), o modelo desenvolvido por Andrés-Toro et
al. (1998) € de grande importancia para o estudo do processo fermentativo da producéo
cervejeiro, visto que, até a data de desenvolvimento do presente modelo, a maior parte dos
modelos matematicos encontrados na literatura so tinha validacdo para condi¢des laboratoriais
e com validagbes ndo muito satisfatdrias. Um modelo com validacéo satisfatdria e aplicavel
ao sistema industrial apresenta diversas vantagens que favorecem o monitoramento do
processo, tais como (ANDRES-TORO et al., 2004):

¢ Realizar simula¢Ges com o uso de diferentes estratégias de producéo.

e Auvaliar como diferentes condicdes iniciais podem afetar a evolucdo do processo.

e Predizer a evolugéo e a duracdo do processo.

e Desenvolver sensores virtuais (soft-sensors) que permitem uma medida indireta em
tempo real de variaveis importantes do processo que ndo podem ser medidas por
sensores tradicionais.

O bom ajuste do modelo aos dados experimentais foi comprovado através do resultado
da simulacdo nas mesmas condi¢des do processo, onde 0s pontos experimentais foram
extraidos de Andrés-Toro et al. (1998) com auxilio do aplicativo Pega Ponto (OLIVEIRA et
al., 2006) conforme ilustrado na Figura 13.
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Figura 13 — Valida¢do do modelo. Cruz: pontos experimentais. Linha solida: predigdo do
modelo.

E importante ressaltar que neste modelo (Modelo 2 — ANDRES-TORO et al., 1998),
apesar dos parametros serem dependentes da temperatura do sistema, 0s autores néo
consideraram o balanco de energia do processo, conforme apresentado no Modelo 1 (GEE,
1990). Por este motivo, ndo é possivel verificar a dindmica da temperatura do processo em
malha aberta ou fechada e, tampouco, determinar a vazdo de fluido (refrigerante ou de
aquecimento) necessaria para conduzir o processo de maneira satisfatéria. No Modelo 2, o
perfil de temperatura a ser implementado no fermentador é simplesmente imposto através do
modelo, de modo que a simulagdo do processo segue as temperaturas impostas pelo perfil de
modo ideal, ndo havendo a simulacdo das dindmicas de aquecimento e de refrigeracdo do
processo impostas por uma malha de controle.

Neste aspecto, 0 Modelo 2 é mais simples do que o proposto por Gee (1990), pois
descreve apenas as dindmicas de deposicéo, ativacéo e crescimento de biomassa, de consumo
de substrato, de producéo de etanol e de dois subprodutos, o diacetil e 0 acetato de etila.

As equagOes diferenciais deste modelo foram integradas utilizando um passo de
integracdo de 0,1 horas e com as seguintes condi¢des iniciais:

Tabela 3 — Condicéo inicial das variaveis utilizadas no Modelo 2.
Variaveis  Valor
Xacr 0,08 (9/1)
Xlag 1,92 (g/)

Xbot 2 (9
S 130 (g/1)
E 0 (g/1)
Dy 0 (9/1)
Ea 0 (g/l)
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3.1.2.1 Modelo para o crescimento microbiano

Andrés-Toro et al. (1998) dividem a biomassa existente no sistema em trés classes:
ativa, latente e morta. A biomassa ativa é aquela que ja se encontra pronta para utilizar o
substrato produzindo etanol, CO, e subprodutos; a biomassa latente necessita de um tempo
para se tornar ativa e entdo participar do processo fermentativo; ja a biomassa morta é aquela
que nédo apresenta funcdes metabdlicas nao participando assim do processo fermentativo. .As
equacOes que descrevem essa dindmica séo:

dXac
Tt = .uXXact (t) - kaact (t) + Hiag Xlag (t) (55)
dX g

dltg = “Hiag Xlag (1) (56)
dX po
# = KmXacr () — UpXpor (2) (57)

Com pardmetros cinéticos:

__ kxoS(®)
HX = 0,550 1E@) (8)
_ _0,550upo
HD = (0,550)+ED 9)
9501,54
ey = exp (3072 - (737,75 0

onde Xact, Xiag € Xnot SA0 respectivamente as concentracoes de biomassa ativa, latente e morta,
L, thag e Hp, SA0 respectivamente as taxas especificas de crescimento microbiano, de ativagao e
deposicdo microbiana, s € upo SA0 respectivamente as taxas especificas maximas de
crescimento e deposicdo microbianas, ks € a constante de inibicdo, S a concentracdo de
substrato, Sy € a concentracgdo inicial de substrato e E é a concentracdo de Etanol.

Do ponto de vista tedrico essa dinamica seria ideal, pois considera todas as formas de
biomassa que realmente se encontram no sistema, uma vez que, huma fermentacao industrial
nem todas as células sdo viaveis. Porém, essa dindmica torna o modelo inviavel para uma
aplicacdo industrial, pois o acompanhamento ao longo da producdo de cada uma dessas
formas de biomassa é de dificil realizagdo. A forma mais utilizada para a quantificagdo da
biomassa € a medicdo por turbidimetria ou peso seco, que considera a massa de todas as
formas de biomassa presentes no sistema.

3.1.2.2 Modelo para o consumo de substrato
A taxa de consumo de substrato é dada por (ANDRES-TORO et al., 1998):

as
at = —UsXgct (t) (61)

41



onde o termo 4 € a taxa especifica de consumo do substrato, que € uma fungdo de Michaelis-
Menten-Monod da concentracdo de substrato dada por (ANDRES-TORO et al., 1998):

_ HsoS()
g =2 (62)
ks+S(t)
onde uso € a taxa especifica maxima de consumo de substrato e ks € uma constante de
afinidade.

3.1.2.3 Modelo para a producéo de etanol

Assim como o substrato, a taxa de producdo de etanol também é descrita em funcéo da
biomassa ativa, porém regida por um fator de inibi¢do definido como f, que é proporcional a
razdo da quantidade maxima de etanol que pode ser produzida, isto é, a metade da
concentrago inicial de aclcar, conforme mostram as equac@es abaixo (ANDRES-TORO et
al., 1998):

dE

= = fieXace (8) (63)
E(t

f=1=3 és)o (&4

O termo ¢ € a taxa especifica de producdo de etanol, que também € uma funcgéo de
Michaelis-Menten da concentracdo de substrato dada por:

_ .UEOS(t)

E = kg+st) (65)

onde, o é a taxa especifica maxima de producéo de etanol e ke é uma constante de afinidade.

3.1.2.4 Modelo para a producéo de acetato de etila

A concentracdo de acetato de etila evolui como previsto por Gee & Ramirez (1994)
com um coeficiente estequiométrico constante acetato/substrato Yeas (ANDRES-TORO et al.,
1998):

dE; ds

onde Ea € a concentracdo de acetato de etila e Yeas € 0 fator de rendimento de acetato de etila
por massa de substrato.
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3.1.2.5 Modelo para a producéo e consumo de diacetil

A evolucdo concentracdo de diacetil € complexa, pois assim como ja observado por
outros autores (GEE (1990); ANDRES-TORO et al. (1998); TRELEA et al., (2002);
BAMFORTH & KANAUCHI, (2004)), esse composto é produzido nas primeiras horas da
fermentagdo, mas posteriormente é convertido em acetoina e 2,3-butanodiol. Neste modelo
(ANDRES-TORO et al., 1998), a sua producéo é proporcional & concentracio de substrato e a
concentracdo de biomassa ativa e 0 seu consumo €é proporcional a concentracdo de etanol
como indica a equacao a seguir:

dD
—= = pip, S(®)Xaer (t) — tap Dy DE (D) (67)

onde Dy é a concentragdo de diacetil, upy é a taxa especifica de producdo de diacetil e 1, € a
taxa especifica de consumo de diacetil.

3.1.2.6 Dependéncia dos parametros cinéticos com a temperatura.

Apesar de ndo apresentar um balango de energia, 0 Modelo 2 apresenta 10 parametros
que sdo dependentes da temperatura do processo. Assim como em Gee (1990), oito desses
parametros foram calculados através do ajuste dos dados experimentais em funcdo da
temperatura do processo utilizando modelo de Arrhenius (ANDRES-TORO et al, 1998):

tx, = exp(108,31 — 31934,09/(T + 273,15)) (68)
Hiag = €xp(30,72 —9501,54/(T + 273,15)) (69)
up, = exp(33,82 — 10033,28/(T + 273,15)) (70)
k,, = exp(130,16 — 38313/(T + 273,15)) (71)
s, = exp(—41,92 — 11654,64/(T + 273,15)) (72)
ug, = exp(3,27 — 1267,24/(T + 273,15)) (73)
ks = exp(—119,63 + 34203,95/(T + 273,15)) (74)
Hp, = 0,000127672 (75)
1, = 0,00113864 (76)

Como pode ser observado nas equagbes acima, 0s parametros que descrevem a
producdo e consumo de diacetil ndo sdo funcdo de Arrhenius e sim constantes. A utilizacéo
desses parametros para a simulagdo computacional do modelo seré explicada na se¢do 4.1.4.2.
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3.1.3 Modelagem mateméatica do processo fermentativo — Modelo 3

O terceiro modelo estudado neste trabalho foi o proposto por Trelea et al. (2004). Este
modelo (Modelo 3) foi elaborado a partir de modificagdes da modelagem caixa preta proposta
por Trelea et al. (2001a).

O Modelo 3 foi identificado e validado através de experimentos em escala laboratorial.
Foram realizadas nove bateladas de fermentacdo que foram identificadas por R, onde n
representa 0 numero da batelada. As bateladas de R; a R4 e Rg a Ry foram utilizadas para a
determinacdo dos pardmetros dos modelos e a batelada nas condigdes intermediarias de
processo, a Rs, foi utilizada para a validacdo do modelo, ou seja, para verificar se 0 modelo
descreve adequadamente os dados experimentais.

Para a identificacdo do modelo foi utilizada uma ampla faixa de condicGes de
operacdo: temperatura de fermentagdo entre 10 e 16°C, pressdo maxima entre 50 e 850 mbar,
concentracdo inicial de leveduras entre 5 e 20 milhdes de células por mililitro de mosto e
densidade inicial do mosto entre 1,036 e 1,099 kg/m® (TRELEA et al., 2002).

O modelo desenvolvido por Trelea et al. (2001a), apresentou a primeira proposta de
modelagem matematica que descreve a fermentagdo alcodlica com base na producéo de CO..
Segundo os autores, 0 estado da fermentacdo foi estimado pela taxa de formacédo de CO, por
dois motivos:

e Investigacdes em laboratério e planta piloto j& mostraram que a taxa de evolugdo de
CO, fornece uma boa indicacdo para as taxas de crescimento celular, consumo de
acucar e producao de etanol.

e O teor de CO, produzido no processo pode ser facilmente mensurado por sensores
online, disponiveis nas industrias.

Esse modelo apresenta uma boa aplicabilidade para o acompanhamento de
fermentagdes na industria cervejeira, pois necessita de informagdes que podem ser obtidas
facilmente por sensores (temperatura e pressdo) para realizar a modelagem.

O ponto negativo do Modelo 3 é que, assim como no modelo proposto por Andrés-
Toro et al.(1998), ndo apresenta o balanco de energia do processo. Todas as fermentacGes
foram conduzidas em modo isotérmico, sem seguir qualquer perfil de temperatura.

A descricdo das varidveis e parametros utilizados neste modelo é apresentada no
ANEXO C.

As equacOes diferenciais deste modelo foram integradas utilizando um passo de
integracdo de 0,1 horas e com as seguintes condi¢es iniciais:

Tabela 4 — Condicdo inicial das variaveis utilizadas no Modelo 3.
Variaveis  Valor

Co 0 (a9
Cq 0 (g/l)
Ch 0(g/)
C.  1227(gh)
IAL 0 (g/)
PHE 0 (g/)
ETA 0 (g/)
ETX 0 (g/)
IAA 0 (g/)
Dy 0 (g/l)
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3.1.3.1 Modelo para a evolucéo da concentracao total de CO,

A principal diferenca do entre os modelos proposto por Trelea et al. (2004) e por
Trelea et al. (2001a) é a descricdo da transferéncia de CO, entre 0 mosto e o headspace.
Trelea et al. (2004) desenvolveram um modelo com um rigoroso balango de massa para a
concentracdo de CO, no mosto e no headspace e também realizaram um balanco de massa
para o ar ali presente. Em suma, para esse modelo (Modelo 3), a fermentacédo alcoolica pode
ser descrita modo equivalente pelo consumo do agucar fermentescivel, pela producdo de
etanol e pela producédo de CO,. O CO, foi escolhido por ser a variavel mais conveniente de
ser medida online. Nos experimentos realizados por Trelea et al. (2004) a concentracdo de
CO;, produzido foi medida através do uso de um medidor de gas (Schlumberger, France).

O modelo que descreve a cinética de producdo de CO; foi construido por analogia com
a cinetica classica do crescimento microbiologico com limitacdo de substrato e inibicdo pelo
produto (TRELEA et al., 2004):

S(t) 1
Kg +S(t) 1+(E(t)/KE)

2@ — y(0(t), C4(0)) 7 (Cp(t) + KxXo) (77)

dt

onde Cp é a concentracdo de CO, produzido, vé a taxa especifica de fermentacdo, S é a
concentracdo de substrato, Ks é a constante de limitacédo pelo substrato, E é a concentracao de
etanol, Kg é a constante de inibicdo pelo etanol, Kx é a taxa inicial de producéo de CO, e X, é
a concentracao inicial de leveduras.

As concentracdes de substrato e etanol sdo funcdes da concentracdo de CO,
produzido, dadas por (TRELEA et al., 2004):

S() =S5(0) = Ys,cCp(t) (78)
E(t) = YE/C Cp (t) (79)

onde Yg/c € o fator de rendimento de substrato por massa de CO, produzido e Ygc € o fator de
rendimento de etanol por massa de CO, produzido.

A taxa especifica de fermentacdo v é expressa por:

U(@, Cd) — Kv exp (KUH (9 — etyp) _ KUC (Cd _ Cd,typ )) (80)

onde K, é a taxa de producédo especifica de CO,, K,y é a sensibilidade térmica de K,, 8¢é a
temperatura do sistema, @y, é a temperatura tipica de fermentagdo (13°C), K,c é a
sensibilidade de K, com a concentracdo de CO, dissolvido, C4 é a concentracdo de CO,
dissolvido e Cqyyp € a concentracéo tipica de CO; dissolvido.

3.1.3.2 Modelo para a evolugéo da concentragdo de CO, dissolvido.

Para o desenvolvimento do modelo que descreve a evolugdo da concentracdo de CO;
dissolvido (Cg), assumiu-se que o CO, produzido (C,) é transferido para a solugéo devido a
grande superficie de contato entre as células de levedura e 0 mosto. A transferéncia de massa
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entre a solucdo C4 e 0 headspace, depende da pressdo parcial de CO;, no headspace (pc), da
geometria do tanque e da agitacdo, regida pela constante cinética z. A equacgéo é dada por:

[Cd (£) — Coar (6(), P (©)] (81)

onde 7 é a taxa de transferéncia de CO; entre 0 mosto e 0 headspace e Cs,: € a concentracdo
de equilibrio de CO, no mosto a uma dada temperatura (¢) e a uma determinada pressao
parcial no headspace (p.).

dCq(t) dCP(t)
dt

De acordo com Trelea et. al (2004), a concentracdo de Cs,; foi determinada a partir de
tabelas fornecidas pelo Instituto Francés de Cervejaria e Malteria e aproximada pela seguinte
equacao empirica:

040 4,
Csar (8,0) = KCpC( 5 : )exp(—ch 0) (82)

onde K¢ é a constante de CO, dissolvido, pc € a pressdo parcial de CO, no headspace, Gaps
constante de conversdo para temperatura absoluta e K¢y € a sensibilidade térmica do CO,
dissolvido.

3.1.3.3 Modelo para a evolugéo da concentragdo de CO, no headspace.
A evolucdo da concentracdo de CO, no headspace (Cy) é dada por:

dac C
1D = 214 (8) = Coae (00, pe(0))] = 7t g (0 )

onde Cy é a concentracdo de CO, no headspace, y é a razdo entre 0 volume de mosto e o
volume de headspace, C, é a concentragéo de ar e @y a taxa total de eliminag&o de gas (CO; +
ar).

A taxa de eliminacdo de CO, é proporcional a fracdo massica de CO, no headspace. A
concentracdo de ar no headspace diminui com uma taxa proporcional a fracdo massica de ar:

dCqe(t) _  vCa(t)
dt  Ch()+C,(0) oo ® (84)
onde:
_ Patm Mg
€a(0) = 26 (0)10010) (8

As pressdes parciais de CO; (pc) e ar (pa) foram calculadas utilizando a lei do gas
ideal. A variavel de importancia tecnoldgica é a pressao total:

c
Pc = M_}ZR(H + Gabs) (86)
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Cq
Pa = M_aR(H + Habs) 87)

P = D¢t Da (88)

onde R é a constante do gés ideal, M; é a massa molar de CO, e M, é a massa molar
equivalente de ar.

3.1.3.4 Modelo para producao de compostos responsaveis pelo aroma — ésteres e alcoois
superiores

Esse modelo também é muito completo no que diz respeito a caracterizacdo dos
compostos que fornecem sabor e aroma a cerveja. O Modelo 3 considera a presenca de dois
alcodis superiores e de trés ésteres. Com essas informacdes 0s autores conseguiram, através
do controle de condi¢des operacionais, reproduzir tanto no laboratdério quanto na industria o
flavour de cervejas comerciais (TRELEA et al., 2004).

A primeira abordagem sobre a determinacdo da evolucdo da concentracdo de
compostos responsaveis pelo aroma utilizando a concentracdo de CO, para descrever a sua
formacdo foi feita por Titica et al. (2000). Nesse trabalho foi proposto um estudo para
desenvolver um modelo aromético da fermentagdo cervejeira capaz de:

e Permitir o controle e a otimizagédo do processo;

e Descrever o desenvolvimento dos compostos flavour-ativos ao longo da fermentacéo;

e Quantificar os efeitos das condi¢cdes operacionais — temperatura, pressdo no topo do
fermentador e concentragdo inicial de leveduras — na dindmica de formacéo dos
compostos responsaveis pelo aroma.

Titica et al. (2000) elaboraram um modelo para a producdo de alcodis superiores e
ésteres sob vérias condi¢fes operacionais, onde a formacao desses compostos foram preditas
com base no volume de CO; liberado.

Baseados no modelo dindmico para a producdo de CO, proposto por Titica et al.
(2000), Trelea et al. (2004) desenvolveram os modelos que descrevem a formacao dos ésteres
e dos alcodis superiores.

Dois alcoois superiores foram considerados no Modelo 3 com base na sua influencia
no flavour da cerveja: o alcool isoamilico (IAL) e o fenil etanol (PHL). A taxa de producéo
desses alcoois esta relacionada com a taxa de fermentacdo alcodlica onde seus coeficientes de
rendimento Yjc dependem apenas das seguintes condi¢fes operacionais: temperatura, CO,
dissolvido e concentracdo de biomassa no mosto. A equacdo que descreve a formacdo dos
alcoois superiores é (TRELEA et al., 2004):

dA;(t dC, ()
dt( ) = i/¢c(8(t), C4 (1), Xp) ;T (89)

onde A; é a concentracdo do alcool superior i (IAL, PHL) e Yjc é o coeficientes de rendimento
dependente das condicGes operacionais dado por:
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Yijc = Wi exp[W (0 — Oeyp) + Wis(Ca — Caeyp) +

1'1"’114("{ o Xﬂlt}f:ﬂ) + L’VLS (H o Ht}f?ﬂ)(cd T Cd,ty:r:r) + T"I‘"iJG(H _
Oeyp) (X — Xoeyp) + Wir(Ca — Caryp) (X — Xogyp) +

W;e(6 — Ht}*?)(cd - Cdjty'p)(X - Xﬂjt}*:ﬂ)] (90)

Os trés ésteres selecionados para esse modelo foram o acetato de etila (ETA), o
hexanoato de etila (ETX) e o acetato isoamilico (IAA). A producdo desses ésteres foi
relacionada com a taxa da fermentacgéo alcodlica, assim como o0s alcoois superiores, porém, o
rendimento nesse caso aumenta com o progresso da fermentagcdo. A equacdo que descreve a
formacéo dos ésteres é (TRELEA et al., 2004):

dEs; (t)
O = ¥, (008, Ca(8), X0 Gy (8

onde Es;e a concentracdo do éster j (ETA, ETX, IAA).

dCp (t)
dT

(91)

O efeito das condicBes operacionais na taxa de rendimento Yjc apresenta a mesma
expressdo matematica utilizada para os alcodis superiores.

3.1.3.5 Modelo para a producéo e consumo de diacetil

Outra grande vantagem do Modelo 3 é detalhada por Trelea et al. (2002). Nesse
trabalho, foi desenvolvido um modelo para a predicdo dos valores de diacetil ao longo do
processo de fermentacdo que apresenta vantagens para aplicacdes industriais. Esse modelo é
baseado num modelo preditivo para a fermentacdo alcodlica que apresenta varidveis de facil
mensuracdo em processos industriais, tais como concentracdo de CO; e/ou indice de refragéo.
Além disso, ndo é necessario quantificar as variaveis-chave para a producdo de diacetil que
usualmente ndo sdo medidas na inddstria, como a concentracdo de valina, a concentracdo de
levedura ativa ou a taxa especifica de crescimento. A equacdo que descreve a producdo e
consumo de diacetil no Modelo 3 é (TRELEA et al. 2002):

dDy (t) dCy (t)
—=Yp () —— — Kp, exp [KDye(G - 90)] D, (¢) (92)

onde Dy é a concentragéo de diacetil, Ypyc é o fator de rendimento de diacetil por massa de
CO;, Kpy € a constante de reducéo de diacetil e Kpyg € a constante de sensibilidade termica.

E importante ressaltar que as caracteristicas dos microrganismos e do meio estio
inclusas no modelo através dos valores numéricos do rendimento de diacetil (Yac), da
constante de reducdo de diacetil (Kpy) e da constante de sensibilidade térmica (Kpye)
(TRELEA et al., 2002).
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 Simulagdes do Processo

4.1.1 Simulacao do processo fermentativo cervejeiro descrito pelo Modelo 1

A primeira etapa para realizar o estudo deste processo foi a implementacdo do Modelo
1 em linguagem computacional. O éxito desta etapa foi confirmado através da comparacdo
dos resultados da simulacdo deste modelo com os resultados descritos na literatura (GEE,
1990; GEE & RAMIREZ, 1996; RAMIREZ & MACIEJOWSKI, 2007; etc.).

Para fins de controle do processo, o balanco de energia do sistema foi modelado
considerando  duas  abordagens: i) utilizando a taxa de  refrigeracéo,
u (kJ h* m2°C™), como variavel manipulada (GEE & RAMIREZ, 1987; GEE & RAMIREZ,
1996; RAMIREZ & MACIEJOWSKI, 2007) e; ii) manipulando a vazdo de fluido
refrigerante, Fc (kg h™), (GEE, 1990).

Os controladores do tipo PID, com algoritmo na forma de velocidade, utilizados na
simulacdo dos processos em malha fechada (u e F¢) foram retirados do estudo de Ramirez &
Maciejowski (2007) e sdo apresentados, respectivamente, nas equacdes abaixo:

u() =u(t—1)+k-h-et)+k, h- (e(t) —e(t — 1)) (93)
Fe(®) =Fe(t—1)+k;-h-e(t) +k, h-(e(t) —e(t—1)) (94)

Os valores dos parametros e as condi¢Ges de operacdo utilizadas para o controle do
processo sao descritos no ANEXO D.

Apresentam-se a seguir os resultados da simulacdo da etapa fermentativa do processo
de producdo de cerveja em malha aberta (Secdo 4.1.1.1) e malha fechada, manipulando u
(Secdo 4.1.1.2) e Fc (Secdo 4.1.1.3). Sera demonstrado graficamente como as principais
variaveis do processo se comportam nessas diferentes condi¢fes de operacao.

4.1.1.1 Simulacdo em malha aberta

A Figura 14 mostra como, sem a atuacdo do controlador, a temperatura alcanca valores
considerados altos para o processo de fermentagéo cervejeira.

Temperatura no tanque
----- Temperatura de set-point -

Temperatura {C)
'_\
(@a]

~ 50 100 150 200
Tempo (horas)
Figura 14 — Dindmica da temperatura no tanque de fermentacdo em malha aberta.
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Gee & Ramirez (1988) definem 12°C como sendo a temperatura maxima para o
processo fermentativo ser conduzido e utilizaram este valor como o set point de temperatura
de fermentacdo em seus trabalhos. Conforme pode ser observado na Figura 14, a temperatura
ultrapassa o set point em aproximadamente 40 horas de processo, chegando ao final da
fermentacdo com valor superior ao dobro do desejado.

Com isso, as outras varidveis do sistema, que sdo dependentes da temperatura,
apresentam valores ndo convencionais para a fermentacdo cervejeira, a comecar pelos
substratos, como observado na Figura 15.

E 200 Glicose ,

= Maltose

b Maltotriose

o

= 100. y

8

=] .

3 0 . - : _
0 50 100 150 200

Tempo (horas)
Figura 15 — Dindmica do consumo de substratos em malha aberta.

Apo6s 160 horas, praticamente todo o substrato ja foi consumido devido ao aumento da
producdo de biomassa provocada pela alta temperatura de fermentacéo.

A concentragdo de biomassa atinge um valor superior a0 maximo atingido pelo
processo com uma temperatura controlada (239,34 mol/m®) em aproximadamente 114 horas,
conforme observado na Figura 16. Apds esse tempo, a concentracdo de biomassa ainda
aumenta, tendendo a se estabilizar ap6s aproximadamente 140 horas de fermentagdo e
chegando a um valor final de 253 mol/m®.
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Figura 16 — Dindmica da concentracdo de biomassa em malha aberta.
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A elevada taxa de producdo de biomassa leva a um alto consumo de substrato que,
consequentemente, aumenta as taxas de producdo de etanol e de CO, — varidveis cujas
concentragdes sdo proporcionais ao consumo de substrato — levando a uma cerveja com
conteudo alcodlico indesejado e o0 excesso de gas pode levar a problemas no equipamento. A
dindmica da concentracdo do etanol é ilustrada na Figura 17 e a da concentracdo de CO, na
Figura 18.
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Figura 17 — Dindmica da concentracao de etanol em malha aberta.

g 1000 -
3
e

=, 500 -
O
o

0 r r r n

0 50 100 150 200

Tempo (horas)
Figura 18 — Dindmica da concentracdao de CO, em malha aberta.

O diacetil é um metabdlito que oferece sabor e odor desagradaveis a cerveja,
deixando-a com um gosto amanteigado. Quanto menor a concentracdo desse composto no
final da fermentacdo, melhor a qualidade da cerveja. Nestas condi¢fes (malha aberta), a
concentracdo ao final do processo é praticamente zero, como observado na Figura 19.
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Figura 19 — Dindmica da concentragdo de diacetil em malha aberta.
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Contudo, este resultado ndo é tdo vantajoso porque, apesar de ser uma variavel-chave
do processo fermentativo, a concentracdo de diacetil ndo € o Unico parametro que deve ser
avaliado para garantir uma boa condugéo do processo. Outras propriedades do produto devem
ser consideradas tais como as concentracdes de etanol e de CO, que, como observado nessa
secdo, ndo foram satisfatorias. E importante ressaltar que dependendo da concentragéo final
de diacetil (que deve ser em torno de 0.01 ppm) este composto pode ser eliminado na
fermentagdo secundaria, também chamada de maturacéo.

51



Outro composto que apresenta dindmica semelhante ao diacetil é o acetaldeido.
Segundo Palmer (2007), esse composto fornece a cerveja um sabor parecido com o de maca
verde e é produzido na fase priméria do ciclo da fermentacdo — como parte do processo de
producdo de etanol — e se reduz gradativamente ao longo da fermentagdo e nas etapas
posteriores. A sua producéo é influenciada por:

e Altas temperaturas.
e Excesso de leveduras.
e Baixa aeragdo na fase de preparo do indculo.

A dindmica da concentracao de acetaldeido ocorre como mostra a Figura 20.
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Figura 20 — Dindmica da concentracao de acetaldeido em malha aberta.
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Como citado por Palmer (2007), a concentracdo maxima de acetaldeido é obtida na
fase primaria da fermentacdo, em torno de 40 horas e este metabolito € consumido quase por
completo ao final do processo. Assim como no caso do diacetil, apesar deste resultado parecer
6timo, esse comportamento ndo é satisfatorio, pois implica na perda de qualidade do produto
em virtude da alteracdo das outras dinamicas de interesse, como etanol e CO,. De acordo com
CERVESIA (2006), estudos realizados na Inglaterra com 18 marcas de cerveja mostram que
os indices de acetaldeido encontrados nas cervejas sdo da ordem de 2,6 a 13,5 mg/l de bebida.

Assim como o diacetil, o acetaldeido também é consumido na fermentacdo secundaria,
ou maturacdo. Logo, a concentracdo de acetaldeido deve ser minima ao final do processo
fermentativo para poder ser metabolizado nas etapas posteriores evitando os problemas
mostrados na se¢do 2.4.1.

Outras dindmicas de importancia para a qualidade da cerveja séo as de consumo de
aminoéacidos, pois como mencionado na se¢do 3.1.1.6, certos aminoacidos sdo associados a
formacdo de compostos responsaveis pelo aroma especificos na cerveja, particularmente os
alcoois superiores.

Como os aminoacidos sdo utilizados inicialmente pelas celulas como elemento
estrutural, a taxa de consumo de aminoacidos ocorre em paralelo com a taxa de crescimento
microbiano (GEE, 1990). A dinamica de consumo dos aminoacidos é ilustrada na Figura 21.
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Figura 21 — Dindmica da concentracdo de aminoacidos em malha aberta.

Uma vez que a taxa de producdo de biomassa com o processo em malha aberta é alta,
0 consumo de aminoécidos € alto, como pode verificado na Figura 21. Nessas condicles, a
leucina e a isoleucina apresentam concentracdes inferiores a 0,01 mol/m*® em torno de 70
horas de fermentacdo e a concentragdo de valina apresenta uma reducdo bem significativa ao
final do processo fermentativo.

O alto consumo de aminoécidos ndo é desejavel, pois como mencionado nessa seg¢ao,
esses compostos sdo 0s precursores dos alcoois superiores, metabdlitos que fornecem sabor e
aroma desagradaveis para a cerveja. A dindmica da producdo dos alcodis superiores é
ilustrada na Figura 22.
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Figura 22 — Dinamica da concentracdo de alcodis superiores em malha aberta.

As concentracBes dos trés ésteres (acetato de etila, caproato de etila e acetato
isoamilico) modelados por Gee (1990) dependem, além da concentracdo de biomassa, da taxa
de consumo dos acgucares (acetato de etila), da taxa especifica de crescimento microbiano
(caproato de etila) e da taxa de producéo especifica do alcool isoamilico (acetato isoamilico).

Como ja mencionado anteriormente nessa se¢do, a concentracdo de biomassa, assim
como as taxas especificas de consumo de agucar e crescimento microbiano foram afetadas
pelas altas temperaturas do sistema em malha aberta, assumindo valores mais altos do que o
esperado. Isso acaba levando a uma alteragdo na concentragdo padrédo dos ésteres, fazendo
com que eles assumam valores superiores aqueles normalmente encontrados nas cervejas
comerciais. A dindmica da producéo de ésteres é demonstrada na Figura 23.
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Figura 23 — Dindmica da concentracao de ésteres em malha aberta.

Altas concentracdes de ésteres na cerveja podem fornecer a bebida um aroma
extremamente frutal, o que ndo seria comum e tampouco bem aceito pelo consumidor em
geral.

De modo geral, observam-se no sistema em malha aberta as seguintes caracteristicas:

e A produgdo de compostos responsaveis pelo aroma sera elevada, levando a cervejas
com perfil aroméatico pouco comum para 0 consumidor.

e Nao restara fonte de energia suficiente para a realizacdo da fermentacdo secundaria.

e Nao restardo carboidratos para fornecer as propriedades sensoriais necessarias para
uma cerveja de qualidade.

e A concentracdo de etanol no produto final € superior a encontrada nas cervejas
comerciais, levando a ndo aceitacdo do produto.

e Aalta producéo de CO, pode provocar problemas nos equipamentos.

Dessa forma, pode-se concluir que a etapa fermentativa da producdo de cerveja
necessita de um sistema de controle de temperatura adequado para ser conduzido de forma
satisfatoria.

4.1.1.2 Simulacdo em malha fechada manipulando u

Para resolver os problemas discutidos na secdo anterior, deve-se trabalhar com um
sistema em malha fechada, onde a estrutura de controle deve ser capaz de manter a
temperatura do tanque de fermentacdo no set point, evitando assim que 0 processo seja
conduzido em valores extremos de temperatura e, como consequéncia, garantindo a qualidade
do produto final.

Esta estrutura de controle consiste numa jaqueta com circulacdo de um fluido
refrigerante que, com o auxilio de um controlador, mantém a temperatura do processo em um
valor fixo pré-determinado, conforme ilustrado na Figura 24.

Para verificar a carga térmica necessaria para refrigerar o processo com a manutencao
da temperatura no set point de 12°C foi realizada uma simulacdo com o processo controlado
através da manipulacdo da taxa de refrigeragdo u. Segundo Gee (1990), a variavel
manipulada, u, pode variar entre 0 e 40 (kJ h™ m™ K™), e o sistema de controle usa 4gua a 0°C
como fluido refrigerante.
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Figura 24 — Configuracdo bésica do sistema de controle.

A carga térmica (variavel manipulada) necessaria para controlar 0 processo
fermentativo a uma temperatura fixa de 12°C e a dindmica da temperatura do mosto séo

ilustradas na Figura 25.
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Figura 25 — Dinamica da temperatura e da taxa de refrigeracéo.

Como pode ser observado na Figura 25, a temperatura chega ao set point em
aproximadamente 40 horas de processo. Nesse instante o controlador é acionado e verifica-se
gue é necessario um sistema de troca térmica com capacidade de aproximadamente
40 kJ h™™m>K™. O fluido de refrigeragdo utilizado neste processo é 4gua a 0°C.

Com a temperatura controlada, o consumo de substrato apresenta-se na forma que é

comumente encontrado na industria, como mostra a Figura 26.
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Figura 26 — Dindmica da concentracao de substratos — controle u.

Essa dinamica é a ideal para o processo, pois, ao final da fermentacdo, ainda ha
substrato no meio em concentracdo suficiente para a realizacdo da fermentacao secundaria de
forma adequada, além de fornecer ao produto final o teor de carboidratos que confere o
“corpo” caracteristico da cerveja.

Com o controle adequado da temperatura de fermentacdo, a taxa de consumo de
substrato e, por consequéncia, a taxa de crescimento da biomassa apresentam-se de modo
satisfatorio onde, ao final da fermentagdo, a concentracdo de leveduras atinge
aproximadamente 240 mol/m®. Este comportamento difere daquele verificado no sistema em
malha aberta, onde essa concentracdo de biomassa foi atingida em torno de 140 horas de
processo. A dinamica desta variavel ¢ ilustrada na Figura 27.
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Figura 27 — Dindmica da concentracdo de biomassa — controle u.
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O crescimento controlado de biomassa a valores adequados leva a taxas de producdo
de etanol (Figura 28) e de CO, (Figura 29) menores e mais adequadas do que aquelas
observadas no processo em malha aberta.
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Figura 28 — Dindmica da concentracao de etanol — controle u.
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Figura 29 — Dindmica da concentracao de CO, — controle u.

O comportamento dessas variaveis pode ser explicado pelo fato das taxas de consumo
de substrato e de crescimento microbiano serem menores do que a do sistema em malha
aberta. No sistema em malha aberta todo substrato presente no mosto é convertido em CO, e
etanol, levando a concentragdes finais desses produtos maiores do que o desejado. No sistema
em malha fechada, onde a conversdo dos substratos € incompleta, as concentracdes finais de
CO; e de etanol oscilam em torno de 1000 mol/m®, valores normalmente encontrados nas
cervejas comerciais.

Por outro lado, o diacetil ndo foi totalmente consumido ao término do processo, como
ocorreu no sistema em malha aberta. Porém, esse fato ndo é tdo relevante, pois como
mencionado na Secéo 4.1.1.1, a concentracdo de diacetil deve estar em torno de 0,01 ppm ao
término da fermentacdo principal, visto que este composto pode ser metabolizado na
fermentacdo secundaria. Este fato ocorre nesse processo controlado, conforme pode ser
observado na Figura 30.
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Figura 30 — Dindmica da concentracao de diacetil — controle u.
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Assim como o diacetil, o acetaldeido ndo foi totalmente consumido ao término do
processo, como ocorreu no sistema em malha aberta. Esse comportamento pode ser observado
na Figura 31.
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Figura 31 — Din&dmica da concentragdo de acetaldeido — controle u.

A concentracdo de acetaldeido deve ser minima ao sair da fermentacao principal, visto
gue este composto pode ser metabolizado na fermentacdo secundaria e deve ser consumido
nessa etapa devido a sua toxicidade.

De modo diferente do sistema em malha aberta, onde a taxa de producdo de biomassa
é alta e o consumo de amino4cidos é alto, as dindmicas de consumo de aminoacidos do
sistema em malha fechada com controle u sdo melhores controladas, conforme observado na
Figura 32.
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Figura 32 — Dinamica da concentragdo de aminoacidos — controle u.

58



As concentracdes de isoleucina e leucina atingiram valores inferiores a 0,01 mol/m®
apos 160 horas de processo, levando a um melhor controle da producao dos alcoois superiores
cujas dindmicas sao demonstradas na Figura 33.
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Figura 33 — Dindmica da concentracdo de alcoois superiores — controle u.

Como mencionado na secdo anterior, a concentracdo dos ésteres depende, além da
concentracdo de biomassa, das taxas de consumo dos acUcares, do crescimento microbiano e
da producéo especifica do alcool isoamilico.

Em malha fechada, como ja demonstrado nessa se¢do, todas essas taxas sao menores
do que a do sistema em malha aberta, logo, a producdo de ésteres apresenta uma dindmica
melhor controlada e com menor concentracédo final, levando a um produto com aroma menos
frutal e mais tipico das cervejas comerciais. Essa dindmica é demonstrada na Figura 34.
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Figura 34 — Dindmica da concentragdo de esteres — controle u.

4.1.1.3 Simulacdo em malha fechada manipulando F¢

A partir da simulacdo do modelo em malha fechada utilizando u como variavel
manipulada, foi possivel identificar qual ¢ a demanda energética necessaria para realizar a
troca térmica entre o tanque de fermentag&o e a jaqueta.

Contudo, em sistemas reais, o controle da temperatura do processo fermentativo nao é
realizado pela taxa de refrigeragcdo (u) e sim pela vazdo do fluido de refrigeracdo (F¢) no
interior da jaqueta.

A seguir, apresentam-se os resultados da simulacdo do processo fermentativo nas
mesmas condi¢des operacionais descritas na se¢do 4.1.1.2, utilizando agora F. como variavel
manipulada.
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Com relagdo a temperatura do tanque de fermentacéo, as principais diferencas entre as
simulag¢fes com o controlador manipulando u e F¢ sdo a dindmica da temperatura no inicio da
fermentacdo e o tempo que o processo leva para chegar a temperatura de set point. O
resultado é ilustrado na Figura 35.
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Figura 35 — Dindmica da temperatura de Fermentacdo — Controle Fc.

O atraso na evolucdo da temperatura é provocado pela reducdo da temperatura inicial
do mosto de 8°C para 7,10°C em torno de vinte e cinco minutos de fermentacdo, conforme
pode ser observado na Figura 36, que € uma ampliacdo da Figura 35 neste intervalo de tempo.
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Figura 36 — Redugdo da temperatura no inicio da fermentacéo.
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A diferenca entre as dindmicas da temperatura do processo controlado por u e o
processo controlado por Fc é ilustrada na Figura 37.
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Figura 37 — Comparagéo entre as dinamicas da temperatura de fermentacéo — Controle u e
Controle Fc.

Esse fendbmeno ocorre porque no interior da jaqueta do tanque de fermentacéo ja existe
agua a 0°C antes de iniciar o processo fermentativo, ou seja, ja no inicio da fermentacdo
ocorre troca térmica entre 0 mosto, que esta a 8°C, com a agua de refrigeracao, que esta a 0°C.
Esta troca térmica leva a reducdo da temperatura inicial do mosto e, em paralelo, ao aumento
da temperatura da agua no interior da jaqueta, conforme ilustrado na Figura 38.
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Figura 38 — Dinamicas das temperaturas do tanque de fermentacédo e da jaqueta no inicio da

fermentacéo.

o
7

Esse problema é recorrente e esperado em sistemas reais, mas €aso seja necessario ou
desejavel que o processo seja conduzido com uma dindmica de temperatura proxima a
ocorrida na fermentagdo com controle “u”, foi proposta uma possivel solucdo para esse
problema.
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Uma solucdo seria realizar um aumento da temperatura inicial do mosto em 1,5°C, o
que acaba por ajustar melhor a dindmica da temperatura, conforme mostra a Figura 39.
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Figura 39 — Comparacdo entre as dinamicas — Controle u e Controle Fc (proposta 1).

As demais varidveis do processo, apesar de apresentarem pequenos desvios nas suas
dindmicas devido ao atraso inicial na dindmica da temperatura no processo (Figura 37), ndo
sofreram alteracdes significativas ao longo do processo quando comparadas com 0s
respectivos resultados da simulacdo do processo fermentativo com o controle u. Essas

diferencas sao ilustradas na Tabela 5

Tabela 5 — Diferenca entre as concentragdes finais dos produtos e subprodutos de fermentacéo
— controle u e controle F..

Concentracéao
Composto (anISI?:n%) Fr:;?/lnfs(; [()r';zﬁg%a Diferenca (g/l)
Glicose 0 0 0 0
Maltose 34,919 39,249 4,3302 1,4809284
Maltotriose 11,956 12,91 0,954 0,480816
Biomassa 239,9428 238,42 1,524 0,0366522
Etanol 1006,6 984,52 22,1234 1,0176764
CO, 1032,9 1010,2 22,6996 0,9987824
Diacetil 0,00081722 0,00089756 0,000080334 6,90872E-06
Acetaldeido 0,34143 0,37136 0,0299 0,0013156
Valina 0,68085 0,67963 0,0012 0,0001404
Leucina 0,0097517 0,0095185 0,00023329 3,0561E-05
Isoleucina 0,011463 0,011232 0,00023157 3,03357E-05
Alcool Isoamilco 0,74652 0,74665 0,00012994 1,14347E-05
2-Metil-1-Butanol 0,30611 0,30622 0,00024833 2,16047E-05
Alcool Isobutirico 0,083057 0,083305 0,0001093 8,0882E-06
n-propanol 0,24856 0,2489 0,0003419 0,000020514
Acetato de Etila 0,28086 0,27562 0,0052 0,0005304
Caproato de Etila 0,0082533 0,0080734 0,00017984 2,5897E-05
Acetato Isoamilico  0,020081 0,020085 3,4954E-06 4,54402E-07

Os resultados da simulacéo do processo com controle F., mostrando a diferenca entre
o referido controle e o controle u, séo ilustrados graficamente a seguir, onde as Figuras 40, 46,
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47 e 48, que representam respectivamente as dindmicas de consumo de substratos, consumo
de aminoé&cidos, producdo de alcodis superiores e producdo de ésteres, apresentam uma
particularidade: cada linha cheia adjacente a uma linha tracejada corresponde ao respectivo
composto, porém com controle diferenciado.
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Figura 40 — Comparagéo entre as dindmicas do consumo de substratos — linhas tracejadas (u),
linhas cheias (Fc).
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Figura 42 — Comparacéo entre as dindmicas da producao de etanol — Controle u e Fc.
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Figura 43 — Comparacéo entre as dinamicas da producdo de CO, — Controle u e Controle Fc.
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Figura 44 — Comparacéo entre as dinamicas da producéo e consumo de diacetil — Controle u e

Controle Fc.
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Figura 45 — Comparacdo entre as dinamicas da producao e consumo de acetaldeido — Controle

u e Controle Fc.
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Figura 46 — Comparacéo entre as dinamicas do consumo de aminoacidos — linhas tracejadas
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Figura 47 — Comparacéo entre as dindmicas da producéo de alcoois superiores linhas
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Figura 48 — Comparacéo entre as dindmicas da producao de ésteres — linha cheia (u),
tracejado (Fc).

4.1.2 Simulagédo do processo fermentativo cervejeiro descrito pelo Modelo 2

Assim como foi feito para o Modelo 1, a primeira etapa realizada para o estudo deste
processo foi a implementacdo do Modelo 2 em linguagem computacional, onde o éxito da
etapa foi confirmado através da comparacao dos resultados da simulacéo deste modelo com os
resultados descritos na literatura (ANDRES-TORO et al., 1998).
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E importante ressaltar que, apesar dos parametros serem dependentes da temperatura
do sistema, o Modelo 2 ndo apresenta balanco de energia, ou seja, ndo é possivel avaliar a
dindmica da temperatura do sistema, fato ja discutido na se¢édo 3.1.2.

Como nesse trabalho é apresentado um perfil de temperatura tipicamente utilizado nas
industrias cervejeiras, o0 foco dessa secdo serd demonstrar a importancia da existéncia de um
perfil de temperatura para a conducdo satisfatdria da etapa fermentativa da producdo de
cerveja.

Inicialmente, serdo apresentados resultados da simulacdo da etapa fermentativa do
processo de producdo de cerveja utilizando o Modelo 2 em trés condicdes isotérmicas: 2,5°C,
10°C e 15°C, que sdo as temperaturas minima, intermediaria e maxima do perfil utilizado na
industria. A partir dos resultados obtidos nas simulagdes isotérmicas, sera feita uma
comparacdo com os resultados da simulacdo regida pelo perfil de temperatura industrial,
elucidando assim a sua importancia para a qualidade do produto final.

4.1.2.1 Efeito da temperatura sobre os parametros do modelo

Sabe-se que a temperatura do sistema exerce forte impacto sobre o metabolismo dos
microrganismos e, com isso, as concentragdes dos demais produtos e subprodutos sdo
afetadas.

Nesse modelo (ANDRES-TORO et al., 1998), o efeito da temperatura nas
concentracdes € regido pelos pardmetros cinéticos. Para melhor ilustrar como a temperatura
afeta a dindmica dos parametros e, consequentemente, as concentracbes dos produtos e
subprodutos, as dependéncias de i, thag, Km, us, ta € f cOm a temperatura do sistema séo
ilustradas a seguir.
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Figura 49 — Dinamica do pardmetro ux em diferentes temperaturas.
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Figura 50 — Dinamica do parametro z4,q em diferentes temperaturas.
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Figura 51 — Dindmica do parametro k, em diferentes temperaturas.

Como ja mencionado na secdo 3.1.2.1, a equacdo que descreve a dinamica de
crescimento de biomassa ativa é:

dXx act

dt = .uXXact (t) - kaact (t) + Hiag Xlag (t) (95)
E importante iniciar esse estudo pela equacio de biomassa, especificamente a
biomassa ativa, pois essa variavel é a que exerce a maior influéncia nas demais variaveis do
processo.

A partir da observacdo da Figura 49, Figura 50 e Figura 51 em conjunto com a
equacdo da biomassa ativa, é possivel inferir que a 2,5°C a concentracdo de biomassa ativa
sera a menor, pois nessa temperatura observa-se: i) o0 menor valor de uy, indicando que a taxa
de producdo de biomassa ativa sera baixa e, ii) 0 menor valor de g4, indicando que a
conversdo da biomassa latente para ativa também serd a menor. Nessa temperatura (2,5°C ), o
valor de kn, tende a zero, o que implica na baixa, ou quase nula, morte celular.

A 15°C, o valor inicial do parametro ux € 0 maior dentre as temperaturas estudadas e
decresce para um valor inferior ao do parametro k, em torno de 40 horas de fermentagéo.
Com essa informacdo pode-se inferir que em torno de 40 horas de processo fermentativo a
concentracdo de biomassa ativa atinge o valor maximo, pois além do pardmetro responsavel
pela producdo da biomassa ativa (ux) ser maior do que o responsavel por sua morte (up),
nesse intervalo também ocorre a conversdo da biomassa latente para biomassa ativa, em valor
superior ao ky,. Apés 40 horas de fermentacdo, o valor de kg, € maior do que o de z, isso leva
a gqueda total da concentracdo da biomassa ativa até o final do processo fermentativo, pois a
taxa responsavel pela morte celular serd maior do que a taxa de crescimento.

Ja a 10°C observa-se uma condi¢do intermediaria, com pardmetros apresentando
valores proximos aos obtidos a 2,5°C. A producdo microbiana sera maior do que a 2,5°C,
porém muito menor do que a 15°C, pois o valor de ux nessa condigdo de temperatura é bem
menor do que a de 15°C nas primeiras 50 horas de processo, como pdde ser observado na
Figura 49. A biomassa latente, assim como a 2,5°C e 15°C, se torna ativa ao longo do
processo, e, nesse caso, mais rapido do que a 2,5°C e mais lento do que a 15°C. Ao final do
processo fermentativo é possivel que ocorra reducdo na concentracdo de biomassa ativa, pois
a o valor do parametro kq, assume valor maior que .

A Figura 52 apresenta como 0 parametro us se comporta em diferentes temperaturas.
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Figura 52 — Dindmica do parametro s em diferentes temperaturas.

Sabe-se que a equagdo que descreve o consumo de substrato é dada por:

das

at = —UsXgee () (96)

A 2,5°C o parametro s apresenta o maior valor e sofre um decréscimo gradativo até o
final do processo fermentativo. A 10°C a dindmica do parametro us € intermediaria e
praticamente constante até 100 horas de processo, onde sofre um grande decréscimo e assume
valor nulo indicando que ndo ha mais substrato para ser consumido. A 15°C o parametro us
apresenta o menor valor e sua dinamica é praticamente constante até o final do processo.

Esse efeito é explicado por Phisalaphong et al. (2006), onde os autores concluem que
em altas temperaturas ocorre uma aceleracdo do efeito inibitorio do substrato e do etanol na
atividade celular. Ou seja, a 2,5°C as concentracdes de etanol e substrato ndo interferem de
forma dréstica na atividade celular e, com isso, a taxa de consumo de substrato nessas
condicBes é grande e a 15°C a taxa de consumo de substrato € baixa e constante. O que
também vai interferir na dindmica de consumo de substrato € a concentracdo de biomassa
ativa, resultados que serdo demonstrados nas secoes posteriores.

A Figura 53 apresenta como 0 parametro s se comporta em diferentes temperaturas.
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Figura 53 — Dinamica do pardmetro = em diferentes temperaturas.

Sabe-se que a equacao que descreve a producéo de etanol é dada por:
dE
E = f.uaXact (t) 97
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_ 4 _E®
f=1 055 (98)

A 2,5°C a taxa de producdo de etanol é aproximadamente a metade do que a 15°C,
onde ao final do processo seu valor cai para proximo de zero, enquanto que a 15°C a taxa
permanece praticamente constante. A 10°C a dindmica e os valores da taxa de producéo de
etanol sdo proximos do processo a 15°C e praticamente constante até 100 horas de processo,
onde sofre um grande decréscimo e assume valor nulo indicando que ndo ha mais producdo de
etanol.

O parametro f da equacdo de producdo de etanol € o fator inibitério da taxa de
producdo de etanol. A Figura 54 apresenta como o0 parametro f se comporta em diferentes
temperaturas.
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Figura 54 — Dindmica do parametro f em diferentes temperaturas.

Quanto menor o valor de f maior sera o efeito inibitério provocado pela concentracao
de etanol. Na Figura 54 observa-se que, assim como para 0 substrato, quanto maior a
temperatura do sistema, maior sera o efeito inibitério sobre a atividade celular, onde, nesse
caso, a interferéncia serd na conversdo do substrato em etanol.

Quando o fator de inibi¢do se torna constante, indica que houve a formacdo maxima
de etanol possivel naquela condicao.

4.1.2.2 Simulagdo isotérmica com temperatura de 2,5°C

Os primeiros resultados da simulacdo do processo fermentativo proposto por Andrés-
Toro et al. (1998) a serem demonstrados sdo os conduzidos isotermicamente na temperatura
de 2,5°C. As dindmicas de Biomassa, Substrato, Etanol, Acetato de Etila e Diacetil, sdo
apresentadas a seguir.
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Figura 55 — Dinamica da producdo e morte biomassa a 2,5°C.
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Como pode ser observado na Figura 55, a fermentacdo cervejeira ndo deve ser iniciada
em baixas temperaturas. A 2.5°C o crescimento microbiolégico é muito pequeno, como
mencionado na secdo anterior e, apds um periodo de aproximadamente 80 horas, a dindmica
da biomassa ativa (a que realmente metaboliza os substratos) praticamente estabiliza numa
concentragcdo pouco superior do que a concentracdo inicial de biomassa latente. Isso mostra
que, ao final do processo, pouco se acrescentou na concentracao total de biomassa ativa além
da proveniente da conversdo total da biomassa latente em ativa. Isto indica que praticamente
toda biomassa ativa presente no meio é decorrente da ativacao da biomassa latente.

Esse fato ndo é satisfatorio, pois ndo haverd no meio fermentativo leveduras ativas em
quantidade suficiente para produzir etanol e produtos aromaticos nas concentracdes
encontradas nas cervejas comerciais.

Com relacdo ao consumo do substrato, apesar da baixa temperatura e baixa
concentracdo de biomassa ativa, quase toda fonte de carbono é consumida ao final do
processo, como pode ser observado na Figura 56.
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Figura 56 — Dindmica do consumo de substrato a 2,5°C.

Esse comportamento pode ser explicado por dois fatores:

e Devido ao alto valor da taxa de consumo de substrato nessa temperatura, como
mencionado e explicado na secdo anterior.

e Pela necessidade de consumo de substrato para a levedura latente se tornar ativa,
principalmente em condicfes adversas, como temperaturas muito baixas, onde ha
maior demanda energética.

Esse comportamento ndo é interessante para 0 processo, pois como ja mencionado na
secdo 4.1.1.1, é necessario que ao final do processo fermentativo exista uma quantidade de
substrato o suficiente para fornecer o ‘“corpo” caracteristico da cerveja e permitir uma
fermentagdo secundaria satisfatoria.

Apesar de o substrato ser praticamente todo consumido ao final do processo
fermentativo a 2,5°C, a concentracdo final de etanol é bastante inferior & encontrada
normalmente nas cervejas comercias, como pode ser observado na Figura 57.
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Figura 57 — Dindmica da producao de etanol a 2,5°C.

Apesar de ser contraditorio com a dinamica de substrato — principal fonte de producao
de etanol — esse comportamento € facilmente explicado por dois fatores:
e O baixo valor da taxa de producdo de etanol a 2,5°C.
e A maior necessidade de substrato para ativar as células latentes do que para participar
do processo fermentativo propriamente dito.

No Modelo 2 sdo considerados apenas dois compostos responsaveis pelo aroma: o
diacetil — responsavel pelo odor amanteigado (ndo desejado para 0 processo) — e 0 éster
acetato de etila — responsavel pelo aroma frutal. Em baixas temperaturas, ambos 0s compostos
ndo apresentam dindmica satisfatoria.

O acetato de etila apresentou concentracéo final de 0,184 ppm, conforme observado na
Figura 58. Esse valor é bem inferior a concentracdo normalmente encontrada nas cervejas
comerciais — na faixa de 5 a 30 ppm (KUNZE, 1999). Com isso a cerveja ndo apresentara o
aroma frutal caracteristico desse éster.
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Figura 58 — Dindmica da producéo de acetato de etila 2,5°C.
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Nas industrias cervejeiras, a concentracdo de diacetil ao final do processo fermentativo
deve ser inferior a 0,1 ppm, valor esse que é indicado pela literatura (KUNZE, 1999) por ser a
concentracdo minima na qual o aroma desse metabdlito é perceptivel. No processo a 2,5°C, a
concentracdo de diacetil no final da fermentacéo é de 0,2 ppm (Figura 59), valor duas vezes
superior ao esperado e que esta dentro da faixa de percepcao desse aroma.
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Figura 59 — Dindmica da producéo e consumo de diacetil a 2,5°C.

Todos esses fatores mostram que o processo fermentativo conduzido isotermicamente
a baixas temperaturas ndo apresenta resultados satisfatorios.

4.1.2.3 Simulagdo isotérmica com temperatura de 10°C

O segundo resultado da simulacéo do processo fermentativo proposto por Andrés-Toro
et al. (1998) a serem demonstrados sdo os conduzidos isotermicamente na temperatura de
10°C. As dindmicas de Biomassa, Substrato, Etanol, Acetato de Etila e Diacetil, sdo ilustradas
a sequir.
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Figura 60 — Dindmica da producdo e morte de biomassa a 10°C.

Assim como no processo isotérmico a 2.5°C, o crescimento microbioldgico no
processo a 10°C é baixo, porém apresenta algumas particularidades importantes de serem
discutidas. Em 24 horas de processo a concentracdo de biomassa ativa é maior do que a
concentracdo inicial de levedura latente, ou seja, 0 crescimento microbiano j& se mostra mais
satisfatorio do que o processo a 2,5°C.

Em torno de 90 horas de processo a concentragdo de biomassa latente € inferior a 0,01
g/l. Com essa informacéo, aliada ao fato de que desde o inicio do processo parte da biomassa
ativa ja é reduzida pela agdo do kg, é possivel considerar que a biomassa presente a partir
desse instante € totalmente ativa e responsavel pelos processos metabdlicos de converséo de
substratos a produtos e subprodutos de fermentac&o. E importante relembrar que no momento
em gue a concentracdo de biomassa ativa comega a decrescer coincide com o instante em que
km € maior que gx.

O substrato é totalmente consumido em torno de 120 horas de processo, conforme
mostra a Figura 61. Além do gasto energético para converter a biomassa latente em ativa, a
concentracdo de levedura ativa ao longo do processo é suficiente para metabolizar o substrato
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por completo e, nessa temperatura, a atividade metabolica ndo € tao inibida pela concentracéo
de etanol e de substrato.
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Figura 61 — Dindmica do consumo de substrato a 10°C.

Como j& mencionado nas segdes 4.1.1.1 e 4.1.2.2, esse consumo total ndo é
interessante para 0 processo, pois é necessario que ao final do processo fermentativo exista
uma quantidade de substrato o suficiente para fornecer o “corpo” caracteristico da cerveja e
permitir uma fermentacdo secundaria satisfatoria.

Quando todo substrato é consumido, em torno de 120 horas de processo, a
concentracdo de etanol chegou a um valor estavel e comumente encontrado nas cervejas
comercias, ou seja, em torno de 4,5% v/v conforme mostra a Figura 62.

LN
o
I

1

N
o
I

1

Etanol (g/l)

0O 50 100 150 200

Tempo (horas)
Figura 62 — Dindmica da producdo de etanol a 10°C.

Esse comportamento, apesar de apresentar boa concentracdo final de etanol, ndo é
satisfatorio, como sera explicado a seguir.

Sabendo-se que a concentracdo de etanol atingiu 0 méximo em 120 horas de processo,
h& a possibilidade de se interromper 0 processo nesse periodo, j& que ndo havera mais a
formacdo de etanol. Porém, o processo ndo pode ser interrompido, porque além de néo existir
mais substrato no meio — 0 que prejudica as etapas seguintes do processo cervejeiro — a
concentracdo de diacetil em 120 horas é de 0,21 ppm valor ndo satisfatorio, segundo Kunze
(1999), como é observado na Figura 63.
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Figura 63 — Dindmica da producdo e consumo de diacetil a 10°C.

Conduzir o processo a 10°C até o final sé apresenta um ponto vantajoso, que seria a
concentracdo final de diacetil, pois na simulagdo do processo fermentativo nessa condigédo
concentracdo de diacetil no final da fermentacdo é de 0,003 ppm, valor bastante inferior ao
limite minimo de percepcdo, fato esse desejado para o processo. Porém, a concentracdo final
de acetato de etila é de 2,4 ppm, valor inferior a concentracdo normalmente encontrada nas
cervejas comerciais conforme observado na Figura 64.
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Figura 64 — Dindmica da producdo de acetato de etila a 10°C.
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A partir desses resultados é possivel observar que apesar das dindmicas de etanol e
diacetil se mostrarem ideais, ndo sdo viaveis, pois elas ndo podem ser analisadas de forma
isolada.

4.1.2.4 Simulacao isotérmica com temperatura de 15°C

Os resultados da simulacéo do processo fermentativo proposto por Andrés-Toro et al.
(1998) apresentados a seguir sdo os conduzidos isotermicamente na temperatura de 15°C. As
dindmicas de Biomassa, Substrato, Etanol, Acetato de Etila e Diacetil, sdo ilustradas nas
figuras abaixo.
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Figura 65 — Dindmica da producdo e morte de biomassa a 15°C.

Como esperado, o processo conduzido a 15°C apresentou ao longo da fermentagéo a
maior concentracdo de biomassa ativa, ultrapassando a concentracdo inicial de biomassa
latente em torno de 6 horas de fermentacdo, como observado na Figura 65. Este fato foi
possivel, pois, como mencionado na secdo 4.1.2.1, nessa temperatura as taxas de crescimento
microbiano e de conversdo de biomassa latente para ativa apresentaram seus valores
maximos.

Ap06s 40 horas de processo, a concentracdo de biomassa ativa comeca a decrescer, pois
é nesse intervalo que a taxa de morte celular (ky) supera o valor da taxa de crescimento
microbiano (ux). Esta superagdo ocorre, pois como mencionado na segdo 4.1.2.1, fatores
como a presenca de substrato no meio e a alta producdo de etanol nesse periodo combinados
com a alta temperatura do processo, foram responsaveis pela alta reducdo da atividade
metabolica da biomassa ativa observada nessa faixa de temperatura.

Em torno de 75 horas de processo, o valor de ky, € muito maior do que zx, com isso a
morte celular é mais acelerada e a biomassa ativa é eliminada totalmente em torno de 140
horas de processo.

A 15°C o substrato ndo é totalmente consumido ao final do processo, como mostra a
Figura 66.
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Figura 66 — Dindmica do consumo de substrato a 15°C.

Alguns fatores explicam esse acontecimento, tais como:

e A 15°C a taxa de consumo de substrato (us) € a menor e também a que apresenta
comportamento praticamente constante dentre as trés temperaturas testadas. Logo, o
consumo de substrato ndo é tdo alto e depende mais da concentragdo de biomassa
ativa.
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e Apesar da concentracdo de biomassa ativa ser a maior no inicio da fermentacéo, a taxa
de consumo de substrato € a menor. Além disso, ap6s 140 horas de processo ndo existe
mais biomassa ativa para metabolizar o substrato restante.

Como mencionado nas se¢des anteriores, é desejada a existéncia de substrato ao final
do processo fermentativo para a obtencdo de uma cerveja de melhor qualidade. Porém, a 15°C
ndo hé leveduras ativas ao final do processo, fator que nao favorece a fermentacdo secundaria.

A dinamica de producdo de etanol é muito acelerada, como observado na Figura 67,
pois tanto a alta concentracdo de biomassa ativa quanto a alta taxa de producdo de etanol
contribuem para esse fator.
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Figura 67 — Dindmica da producédo de etanol a 15°C.

Em torno de 75 horas, a concentracdo de etanol ultrapassa os 6,0% v/v, valor superior
ao encontrado nas cervejas comerciais, e apds esse periodo, a concentracdo permanece
praticamente constante.

Como o principal foco da fermentacdo do mosto cervejeiro é a producédo de etanol, ndo
seria interessante deixar o processo completar 200 horas nessas condicdes, pois a
concentracdo de etanol pouco varia entre 75 e 200 horas. Mas, assim como a 10°C, ndo é
adequado interromper a fermentacdo prematuramente, apenas com base na concentracdo de
etanol. Nesse caso, se a fermentacdo for interrompida com 75 horas, a concentracdo de
leveduras serd muito elevada e a concentracdo de diacetil ficara superior a 0,1 ppm, como
mostra a Figura 68.
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Figura 68 — Dinamica da producéo e consumo de diacetil a 15°C.
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A concentragdo de acetato de etila, tanto ao final do processo quanto em 75 horas,
encontra-se numa faixa que € comumente encontrada nas cervejas comerciais (Figura 69).
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Porém, esse éster ndo € o unico flavorizante presente na cerveja e, portanto, essa condi¢cdo nao
pode ser considerada satisfatoria.
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Figura 69 — Dindmica da producdo de acetato de etila a 15°C.
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4.1.2.5 Simulagdo com perfil de temperatura

O perfil de temperatura utilizado por Andrés-Toro et al. (1998), como ja citado na
secdo 3.1.2, tem como base o perfis de temperatura industriais e € ilustrado na Figura 70.
Nessa secdo serd demonstrada a importancia do uso de um perfil de temperatura para a
conducéo do processo fermentativo da producdo de cerveja tomando como base os resultados
obtidos nas se¢des anteriores.
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Figura 70 — Perfil industrial de temperatura (ANDRES-TORO et al.,1998).

Como foi demonstrado na secdo 4.1.2.1 a temperatura exerce uma grande influencia
sobre as taxas de producdo ou consumo utilizadas no modelo. O objetivo da aplicacdo do
perfil de temperatura no processo fermentativo é fazer um ajuste nas taxas de producéo ou
consumo e, com isso, proporcionar um melhor controle no metabolismo celular levando a um
produto com melhor qualidade ao final da fermentacao.

O elemento chave para a avaliagdo da importancia e efetividade da aplicacdo do perfil
de temperatura é verificar como esta variavel exerce grande influéncia sobre o metabolismo
da biomassa ativa. O efeito do perfil de temperatura sobre as taxas zix, t4ag € Kw, € ilustrado
nas figuras a sequir.
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Figura 72 — Dindmica do parametro g4.g— temperaturas isotérmicas e Perfil.
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Figura 73 — Dindmica do parametro k, — temperaturas isotérmicas e Perfil.

Nas primeiras 24 horas de processo fermentativo a temperatura do processo € mantida
a 10°C e, conforme observado na Figura 71, Figura 72 e Figura 73 as dinamicas de g, f4ag €
ux do perfil nesse intervalo coincidem com as dindmicas do processo isotérmico a 10°C. Ou
seja, a concentracdo de biomassa ativa serd maior do que a concentracgdo inicial de levedura
latente nas primeiras 24 horas de processo como citado na se¢do 4.1.2.3, implicando numa
boa atividade metabdlica j& no inicio da fermentacdo.

No periodo de 24 a 48 horas de processo fermentativo a temperatura aumenta de 10°C
para 15°C a uma taxa de 0,2083°C/h, onde permanece nessa temperatura até 144 horas de
fermentacdo. O intuito da elevacdo da temperatura € acelerar a atividade metabolica da
biomassa ativa utilizando uma melhor temperatura de crescimento microbiano, que é
comprovada pelo aumento do valor do parametro ux, mas que ocorrera de forma controlada
até as 144 horas de processo.
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Esse controle do metabolismo ocorre devido as préprias condicbes do processo
fermentativo onde se tem, além do aumento, a inibicdo da propria atividade metabolica
provocada pelo aumento da temperatura e pelas propriedades das dindmicas de 449 € Km, COMO
sera explicado a seguir.

Como no periodo de 0 a 48 horas de fermentacdo j& houve producdo significativa de
etanol e ha a presenca de substrato no mosto, quando a temperatura atinge o valor de 15°C o
pardmetro uy atinge seu valor méximo e em seguida imediatamente sofre decréscimo, pois
nessa temperatura o efeito inibitorio da atividade metabdlica da biomassa ativa pelo substrato
e etanol é muito significativo.

Além disso, a 15°C o valor do parametro k, assume seu valor maximo dentre as
temperaturas estudadas e ultrapassa o valor de ux em torno de 67 horas de processo
fermentativo. Esse fato aliado com as informagdes de que em 24 horas de processo a
concentracdo de biomassa ativa supera a latente e que, por observacdes feitas na secdo 4.1.2.3
e da Figura 71 e Figura 72, em torno de 67 horas de processo a biomassa latente ja foi
praticamente convertida para ativa, leva a afirmacdo que a taxa morte celular sera maior que a
producdo celular a partir desse periodo.

Como em 144 horas de processo o valor de ky € maior que rx, até 0 processo atingir
200 horas toda biomassa ativa estardA morta, 0 que ndo é desejado para O Processo
fermentativo. Para evitar que a concentracdo de biomassa ativa ao final da fermentacdo seja
zero apos 144 horas de processo a temperatura é reduzida com taxa de -0,5682°C/h até 166
horas de processo e mantida nessa temperatura até o fim das 200 horas.

Com isso, conforme observado na Figura 71, Figura 72 e Figura 73, as taxas de
producdo, conversdo e morte de biomassa assumem um valor minimo suficiente para a
manutencdo de uma concentracdo final de biomassa que satisfaca as etapas posteriores do
processo cervejeiro. A dindmica da biomassa é ilustrada na Figura 74.
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Figura 74 — Dindmica da producdo e morte de biomassa — perfil de temperatura.

Como observado na Figura 74, em torno de 24 horas de processo a concentracdo de
biomassa ativa ultrapassou a concentracao inicial de biomassa latente, que, como citado nessa
secdo é um bom indicativo de boa atividade metabdlica inicial.

No periodo de 24 até 48 horas de fermentacdo hd uma leve inflexdo na curva de
biomassa ativa, onde esta muda de concavidade de negativa para positiva — 0 que ndo ocorre
no processo isotérmico a 10°C — apresentando uma dindmica crescente e mais acelerada
devido ao aumento da temperatura de 10°C para 15°C.

O intervalo onde a dindmica de biomassa ativa atinge seu valor maximo, como ja
citado nessa secdo e confirmado pela Figura 74, esta entre 48 e 67 horas de processo
fermentativo. Em 48 horas de processo o valor de zx atinge seu maior valor e decresce em
seguida. Na medida em que o valor de x vai se aproximando do valor de k, a curva
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novamente passa por um ponto de inflexdo mudando sua concavidade para um valor negativo
e atingindo um valor de méaximo de 5,0418 g/l quando ux € igual k, em 66,9 horas de
fermentacao.

Como visto nas secOes anteriores, essa concentracdo de biomassa € superior a do
processo isotérmico a 10°C e inferior & do processo isotérmico a 15°C, levando a uma melhor
conducéo do processo fermentativo uma vez que a concentracdo de biomassa é controlada e
com valor intermediario.

Aplés 67 horas de processo a concentracdo de biomassa ativa diminui
consideravelmente, pois, como j& mencionado nessa se¢do o valor de ky, supera o valor de .
Quando o processo atinge 144 horas — periodo onde a temperatura sofre um decréscimo até
atingir 2,5°C — observa-se que o processo de morte celular é praticamente interrompido, onde
a concentracdo de biomassa ativa no intervalo entre 150 e 200 horas pouco varia (entre 0,522
e 0,509 g/l). Essa concentracdo final é necessaria e suficiente para garantir uma boa
efetividade nas etapas posteriores do processo fermentativo. A dinamica da taxa de consumo
de substrato é ilustrada na Figura 75.

Conforme observado na Figura 75, o comportamento dinamico do pardmetro s no
momento em que o perfil esta nas condicBes isotérmicas de 10°C e 15°C é praticamente
idéntico ao comportamento do mesmo nas respectivas temperaturas isotérmicas, indicando
gue nas primeiras 24 horas de processo 0 consumo de substrato é intermediario e, apds esse
periodo, devido ao efeito inibitério que o substrato e etanol provocam da atividade metabdlica
das leveduras pelo aumento da temperatura de fermentacgéo, é reduzido pela metade.
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Figura 75 — Dinamica do pardmetro s — temperaturas isotérmicas e Perfil.

Quando a temperatura é reduzida para 2,5°C (144-168 horas) as leveduras sofrem
menos o efeito da inibicdo em sua atividade metabdlica e passam a metabolizar mais substrato
0 que promove um aumento na dindmica.

Como ao final do processo o parametro us apresentou o maior valor, isso indica que no
processo conduzido com perfil de temperatura a concentracdo final de substrato sera a maior,
pois o valor final da taxa de consumo de substrato € proporcional a quantidade de substrato
que resta para ser metabolizado. A dindmica do consumo de substrato € ilustrada na Figura
76.
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Figura 76 — Dindmica do consumo de substrato — perfil de temperatura.

A concentracdo de substrato ao final da fermentacdo foi de 20,46 g/l, valor que atende
a manutencdo do corpo da cerveja e permite a realizacdo de uma fermentacdo secundaria
satisfatoria.

Para analisar a producdo de etanol, assim como nas se¢des anteriores, serdo analisados

0s parametros ¢ e f, que sdo ilustrados a seguir.
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Figura 77 — Dinamica do pardmetro & — temperaturas isotérmicas e Perfil.

A taxa de producéo de etanol, no momento em que o perfil de temperatura se encontra
nas condicBes isotérmicas, apresenta dinamica semelhante as respectivas dindmicas do
processo fermentativo conduzido sé na condicdo isotérmica, atingindo um valor de maximo a
15°C e 0 minimo valor a 2,5°C.

A reducdo de temperatura no final do processo, com consequente redugdo na taxa de
producdo de etanol € necessaria para que nao seja produzido muito etanol, prejudicando assim
a caracteristica do produto final.
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Figura 78 — Dindmica do parametro f — temperaturas isotérmicas e Perfil.
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A dindmica do parametro f, que determina a inibicdo da taxa de producéo de etanol
pelo proprio etanol, do perfil de temperatura esta entre as dindmicas isotérmicas de 10 e 15°C,
mostrando que a inibicdo da taxa é intermediaria e que a concentracdo final de etanol do
processo fermentativo conduzido com perfil de temperatura estara entre os valores obtidos no
final desses processos. A evolucgéo da concentracdo de etanol € ilustrada na Figura 79.

A concentracdo final de etanol ao final da fermentacéo € de 55,6 g/l ou 5,56 %v/v que
¢ a concentracao tipica de cervejas consideradas “puro malte”. Ou seja, uma concentragao
satisfatoria de etanol ao final do processo fermentativo.
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Figura 79 — Dindmica da producédo de etanol — perfil de temperatura.

Na questdo dos compostos responsaveis pelo aroma, tanto o diacetil quanto o acetato
de etila apresentaram concentracGes finais satisfatrias como ilustrado na Figura 80 e na

Figura 81.
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Figura 80 — Dindmica da producdo e consumo de diacetil — perfil de temperatura.
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Figura 81 — Dinamica da producdo de acetato de etila — perfil de temperatura.
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A concentracdo de diacetil ao final do processo é de 0,026 ppm, valor
aproximadamente 4 vezes menor do que o maximo recomendado pela literatura (KUNZE,
1999). A concentracdo final de acetato de etila € de 7,61 ppm, valor que esta dentro da faixa
estabelecida.

A partir desses resultados é possivel inferir que a aplicacdo de um perfil de
temperatura na fermentacao cervejeira é necessaria para a manutencao da qualidade sensorial
do produto final.

4.1.3 Simulacgao do processo fermentativo cervejeiro descrito pelo Modelo 3

Assim como foi feito para os Modelos 1 e 2, a primeira etapa realizada para o estudo
deste processo foi a implementacdo do Modelo 3 em linguagem computacional, onde o éxito
da etapa foi confirmado através da comparacdo dos resultados da simulacdo deste modelo
com os resultados descritos na literatura (TRELEA et al., 2002; TRELEA et al., 2004).

Esse modelo ndo apresenta balanco de energia, pois opera isotermicamente e,
tampouco, pardmetros cinéticos que dependem da temperatura do sistema através da equacao
de Arrhenius. Porém, a abordagem proposta por Trelea et al. (2004) para modelar o0 processo
apresenta caracteristicas que a tornam mais facilmente aplicavel e proxima a realidade das
industrias brasileiras: i) A utilizacdo da pressdo como variavel manipulada e; ii) A modelagem
das principais variaveis de processo em fungdo da concentragdo de CO..

Segundo Trelea et al. (2002), utilizar a pressdo e o CO, como variaveis chave de
modelagem e controle do processo fermentativo da producdo de cerveja é um recurso muito
vantajoso, pois a pressdo e a concentracdo de CO, sdo variaveis de facil mensuracdo on-line e
suas analises ndo demandam equipamentos caros.

Outro ponto positivo é que o Modelo 3, além de ter sido validado numa ampla faixa de
condigdes operacionais (temperatura de fermentacao entre 10 e 16°C, pressao de topo entre 50
e 850 mbar, concentracdo inicial de células entre 5 e 20 milhdes de células/ml e densidade
inicial do mosto entre 1,036 e 1,099 kg/m®), néo envolve medidas de compostos normalmente
ndo mensurados na industria.

Como nesse modelo o controle é realizado através da manipulacdo da presséo total no
topo do tanque de fermentacdo, o foco dessa secdo sera demonstrar a importancia da valvula
de controle (cuja capacidade maxima de vazdo de gas é de 2 g I* h™) para a conducéo
satisfatoria da etapa fermentativa da producéo de cerveja.

Para demonstrar a importancia do controle da pressdo do sistema para a manutencéo
da qualidade do produto final, serd feita uma comparacdo entre os resultados obtidos através
da simulagéo da etapa fermentativa do processo de produgéo de cerveja utilizando o Modelo 3
com e sem a valvula de controle.

4.1.3.1 Comparacdo dos resultados da simulacdo com e sem a vélvula de controle de
CO..
Como a variavel controlada desse modelo € a pressdo, € interessante iniciar a
apresentacdo dos resultados com a dindmica da presséo do sistema sem a valvula de controle,
conforme ilustra a Figura 82.

83



N

""""" Pressao Total
Pressao Parcial de CO2

----- Pressdo Parcial de Ar
.......... Set-pOint

Pressao Total (mbar)
H
]

(=)

Tempo (horas)
Figura 82 — Evolucéo da pressdo no sistema sem valvula de controle.

Para evitar que essa pressdo ultrapasse o set-point, o sistema proposto por Trelea et
al.(2004) é dotado de uma valvula de controle de pressdo. A variavel controlada ¢ a taxa de
eliminacéo de géas, denotada por ¢, onde o controlador utilizado na simulagéo dos resultados
dessa dissertacdo foi o PI com a seguinte lei de controle:

Py (t) = Pyt —1) +k;-h-e®) +k, -h-(e(t) —e(t—1))

(99)

A lei de controle utilizada nesta simulacdo foi baseada no estudo de Ramirez &
Maciejoski (2007) e o valor dos parametros e as condigfes do processo utilizadas estéo

presentes no ANEXO D.

A Figura 83 ilustra a evolucdo da pressé@o do sistema no processo sob controle, com a

respectiva dindmica da variavel controlada.
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Figura 83 — Dindmicas da pressdo no sistema e da vazado de gas com valvula de controle.
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Como pode ser observado na figura acima, o controlador ¢ ativado no instante em que
a pressao total no topo do tanque de fermentacédo atinge o set-point. Observa-se também que a
pressdo foi mantida no valor do set-point no momento em que foi atingida até o final do
processo.

Quanto a variavel controlada, observa-se que em torno de 130 horas de fermentacao a
valvula se encontra praticamente fechada. Esse fato indica que nesse instante ndo hd mais
producdo significativa de CO,, caracterizando uma atividade metabodlica muito baixa das
leveduras presentes.

O uso do controlador para a pressdo € de grande importancia para 0 processo
fermentativo, pois a alta pressdo pode prejudicar o funcionamento de componentes do tanque
de fermentacdo, caso ndo tenham sido projetados para suportar tal aumento de pressdo. Vale
ressaltar que o aumento da pressdo do sistema também pode ocorrer em um processo
controlado, caso o sistema de controle apresente uma falha, ou pela danificacdo da valvula de
controle, fazendo com que ela ndo se abra quando necessario.

Além dos problemas referentes aos equipamentos, um processo fermentativo em alta
pressao também é caracterizado pela alteracdo na dindmica das demais varidveis de processo,
conforme serd demonstrado a seguir.

O principal efeito que a alta pressdo exerce é sobre a condigdo de equilibrio de CO;
dissolvido do sistema. O efeito da pressdo sobre esta variavel pode ser considerado um “efeito
dominé”, pois uma sequéncia de fatores interligados contribui para a alteracdo das demais
variaveis.

Sem a atuacdo da vélvula de controle, a pressdo do sistema aumenta, pois a
concentracdo de CO, no headspace (responsavel pela pressdo no topo do tanque de
fermentacdo) é crescente até o final do processo fermentativo. Esse fato ndo e observado no
processo controlado, pois o CO, do headspace nessa condicdo de operacdo é eliminado e
mantido numa concentracdo constante ao longo do processo como ilustrado na Figura 84.
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g 207 e ]
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% 107 o Com controlador | -

8 0 : r r r L
0 50 100 150 200

Tempo (horas)
Figura 84 — Evolucéo da concentracdo do CO, no headspace.

Como consequéncia do aumento da pressdo e da concentracdo de CO, no headspace
tem-se a alteracdo da condicdo de equilibrio, pois com o0 aumento da pressdo ocorre 0
aumento da solubilidade do CO, no mosto e, consequentemente, da concentracdo de CO,
dissolvido conforme observado na Figura 85.
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Figura 85 — Evolucgéo da concentracdo do CO; dissolvido.

Com o sistema devidamente controlado o mosto tem uma capacidade maxima de
solubilizacdo do CO, produzido, que, nas condicOes trabalhadas, é de 2,8 g/l. J& no sistema

sem controle a concentracdo atinge valor superior a 20 g/l de CO..
O aumento da presséo e de CO, dissolvido no mosto leva a uma queda na velocidade

em que as leveduras metabolizam o substrato conforme ilustra a Figura 86.
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Figura 86 — Dindmica do consumo de substrato.

Como as leveduras estdo metabolizando o substrato de modo mais lento e em menor
quantidade no processo operando sem controlador, consequentemente a producdo total de
CO;, nesse processo sera menor, conforme ilustra a Figura 87.
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Figura 87 — Dindmica da concentragdo do CO; produzido.

Até o sistema atingir a pressdo do set-point a dinamica do CO, em ambos 0S processos
sdo iguais. Apos esse periodo, observa-se que a dinamica da concentragdo de CO, produzido
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do processo sem o controlador é bem mais lenta do que a do sistema controlado, fato que é
comprovado pela observacdo da dindmica da taxa de evolugdo de CO, de ambos 0s processos
(Figura 88).

Sem Controlador f-
Com Controlador

0 50 100 150 200
Tempo (horas)

Taxa de Evolugdo de CO(gl*h™)

Figura 88 — Dindmica da taxa de evolucao de CO, produzido.

A taxa de producdo de CO, é bem menor no sistema sem controle, mostrando que as
leveduras presentes ndo sdo capazes, nessas condi¢cdes, de metabolizar de modo rapido e
completo o substrato presente. Este comportamento é confirmado através da dinamica da
biomassa, ilustrada na Figura 89.
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Figura 89 — Dindmica do crescimento de biomassa.

Em torno de 130 horas de processo praticamente ndo ha mais crescimento significativo
de biomassa no sistema com controlador, comprovando que, a partir desse periodo, a
atividade microbiana é quase nula. O contrario se observa no sistema sem controlador, onde
as condigdes adversas no meio fazem com que a atividade microbiana seja continua até o fim
do processo, porém mais lenta do que o processo controlado.

Um fato interessante a ser comentado é que mesmo apresentando uma dinamica mais
lenta, ao final do processo, as concentracdes de CO, produzido de ambos 0s processos séo
bem proximas.

Isso ocorre porque, enquanto passadas 140 horas de processo, 0 processo controlado
apresenta taxa de evolucdo do CO, praticamente nula (indicando que todo substrato ja foi
consumido e que ndo h& mais atividade metabdlica, pois a producdo de CO, chegou ao
méaximo). O processo sem o controle ainda apresenta atividade metabolica, mesmo que baixa,
até o final do processo, onde ainda pode se afirmar que resta substrato, pois a taxa de
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evolucdo do CO, (que indica que ainda ha substrato a ser metabolizado em produtos,
subprodutos e CO,) apresenta valor em torno de 0,09 g I"h™. Essas inferéncias sobre o
consumo do substrato podem ser confirmadas pela Figura 86.

Verifica-se que o comportamento da dindmica de substrato se comporta como
concluido nas observacdes da taxa de producdo de CO,, onde no processo com o controlador
houve um consumo completo dos aglcares do mosto e no processo sem o controlador houve
um consumo mais lento e quase completo, restando cerca de 16,81 g/l ao final do processo.

Ao contrério dos demais modelos, no Modelo 3 o consumo completo do substrato (que
ndo é desejado) é esperado, pois 0s autores modelaram o consumo de substrato considerado
apenas os carboidratos mais facilmente metabolizados (TRELEA et al., 2001).

A dindmica da concentracdo de etanol apresenta comportamento praticamente idéntico
a dindmica do CO, produzido, tanto para o sistema com controle quanto para o sem controle.
Esse fato ja era esperado, pois o etanol é modelado pela prépria equagdo da producéo de COs,
como observado abaixo:

E(t) = Yg,cCp(t) (100)

Analisando esta equacdo, observa-se que a concentracdo de etanol é igual a
concentracdo de CO; produzido, multiplicada pelo fator de rendimento de Etanol/CO,. Com
isso, 0 comportamento dinamico é praticamente 0 mesmo, apresentando apenas diferenca na
concentracdo final, que serd maior devido ao valor de Ygc (1,028). A producéo de etanol é
ilustrada na Figura 90.
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Figura 90 — Dinamica da producao de etanol.

Na guestdo dos compostos responsaveis pelos aromas, € importante fazer uma analise
das equacOes que descrevem as suas dinamicas:

dA; dC, ()

dt(t) =Y;,c(0(t), C4(t), Xp) ;)t (101)
dEs;(t dC, ()

;t( ) = i/c(0(t), Cq(t), Xo)Cp(t) —= (102)

dt

As equacBes acima correspondem respectivamente aos alcodis superiores e aos
ésteres. Observa-se que ambos os compostos tém sua concentracdo dependente da taxa de
producdo de CO,. Ou seja, pela anélise das equacdes, € possivel afirmar que a concentracdo
dos compostos responsaveis pelo aroma no sistema sem controle de CO, sera menor do que as
do sistema com controle, sendo que a diferenca entre as concentracfes dos eésteres sera ainda
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maior, pois na equacdo que descreve a dinamica desses metabolitos esta presente a
concentracdo de CO, produzido, que também € menor no processo sem controle o que
potencializa a diferenca.

Além disso, segundo Renger et al. (1992), o aumento da pressdo no interior do tanque
de fermentacéo retarda a fermentagédo, a multiplicacdo celular e a formacdo dos subprodutos
de fermentacdo. As dindmicas dos compostos responsaveis pelo aroma sao ilustradas nas
figuras a seguir:
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Figura 91 — Dindmica da producéo de alcodis superiores.
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Figura 92 — Dindmica da producédo de ésteres.

A dindmica do diacetil, mesmo com seu modelo sendo dependente da taxa de
producdo de CO,, apresentou uma minima diferenca entre os dois modos de operagédo
abordados, conforme discutido a seguir:

dCp (t)

dD, (t)
2 = Y () =22~ K exp |Kp o (6 — 60)] Dy (6) (103

dt

Apesar da relacdo com a taxa de producdo de CO, essa variavel apresenta influéncia
apenas no termo referente a producao de diacetil. Entdo, como o valor da taxa de producéo de
CO;, é muito baixo e o fator de rendimento de diacetil (Yac) além de apresentar baixo valor,
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tende a zero (Figura 93), a influéncia da pressao sera minima sobre essa variavel, conforme
ilustra a Figura 94.
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Figura 93 — Dindmica do fator de rendimento de diacetil.
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Figura 94 — Dinamica da producdo e consumo de diacetil.

4.1.4 Comentarios gerais sobre os modelos utilizados

Nessa sessdo serdo abordados de forma resumida os pontos fortes e fracos de cada
modelo, tomando como base para a discussao as suas caracteristicas, variaveis abordadas e 0s
resultados das simulagdes. Além disso, as inconsisténcias encontradas nos artigos base (GEE,
1990; ANDRES-TORO et al.,1998 e TRELEA et al., 2004) que dificultaram a
reprodutibilidade dos modelos serdo abordadas e discutidas com suas respectivas solucdes.

4141 Modelo 1

O principal ponto forte do Modelo 1 é a quantidade de variaveis do processo que
apresentam equacgOes para descrever as respectivas dinamicas. Ao todo sdo vinte e uma
equacOes diferenciais que, alem de descreverem a formacdo de produtos e subprodutos de
fermentacgdo, descrevem a dindmica da temperatura no tanque de fermentacao e da jaqueta de
resfriamento.

Por esse motivo o Modelo 1 foi considerado o mais completo, pois além de descrever
0 comportamento dindmico dos substratos (glicose, maltose e maltotriose), etanol, biomassa,
CO, e temperatura, esse modelo apresenta um grande foco nos compostos responsaveis pelo
aroma, que caracterizam o flavour da cerveja ao final do processo fermentativo.

Uma andlise importante a ser feita sobre a formacdo de compostos responsaveis pelo
aroma nesse modelo é a importancia do controle da temperatura para a manutencdo das
caracteristicas sensoriais do produto final, conforme ilustra a Tabela 6.
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Tabela 6 — Diferenca entre as concentracdes finais dos compostos responsaveis pelo aroma —
sistema em malha aberta e em malha fechada (controle F¢).
Concentracéo (ppm)

Concentracéo de

Composto Sem controle Fc percepcao* (ppm)
Diacetil 1,25861E-05  0,07719016 0,1
Alcool Isoamilco 89,936 65,7052 70
2-Metil-1-Butanol 38,541 26,64114 65
Alcool Isobutirico 28,268 6,16457 200
n-propanol 42 14,934 800
Acetato de Etila 43,452 28,11324 30
Caproato de Etila 5,04 1,1625696 0,21
Acetato Isoamilico 7,54 2,61105 1,2

* (KOBAYASHI, et al., 2008)

Como pode ser observado na Tabela 6, no sistema sem controle, a concentragdo dos
compostos responsaveis pelo aroma é bastante alta quando comparada com o sistema com
controle Fc, onde quatro compostos apresentaram valor acima da concentracdo de percepgéo
(Taste Treshold). Com essa observacdo é possivel afirmar que a cerveja obtida em um
processo sem controle apresentard um aroma extremamente frutal, caracterizado pela alta
concentracdo de ésteres e do alcool isoamilico, o que ndo é comum e, consequentemente, ndo
atrativo para o consumidor.

Como mencionado na secdo 4.1.1, o principal ponto fraco desse modelo é sua baixa
aplicabilidade a realidade industrial, pois para a sua conducdo € necessario o
acompanhamento das concentracdes de glicose, maltose e maltotriose. Esse acompanhamento
exige o uso de equipamentos caros e poucas industrias apresentam tal tecnologia em linha de
producdo. Na realidade industrial, o0 acompanhamento é feito com base na concentracdo de
extrato aparente.

A principal dificuldade encontrada para reproduzir o Modelo 1, através da simulagédo
computacional, foi a auséncia de resultados e detalhamentos relacionados a equacdo que
descreve o balanco de energia da jaqueta de refrigeracdo, gerando alguns problemas para a
configuracdo da malha de controle e definicdo dos parametros do controlador.

Outra dificuldade apresentada foi a auséncia de alguns parametros na tese do Gee
(1990). Porém, esse problema foi resolvido quando o modelo e os pardmetros foram
comparados e corrigidos com as informac@es apresentadas nos trabalhos de Gee & Ramirez
(1988), Gee & Ramirez (1994), Gee & Ramirez (1996) e Ramirez & Maciejowski (2007).

4.1.4.2 Modelo 2

Uma importante contribuicdo do Modelo 2 é a apresentacdo do perfil industrial
classico de temperatura para conduzir o processo fermentativo. A partir dessa informagédo é
que, nessa dissertacéo, se iniciou o estudo de uma proposta de estratégia de controle capaz de
implementar este perfil ao modelo utilizado para representar a fermentacéo cervejeira.

Como ja mencionado na secdo 3.1.2.1, esse modelo apresenta uma proposta que é
forte no ponto de vista tedrico, porém fraco no ponto de vista pratico que é a discriminagdo da
concentracdo biomassa em trés estagios bioldgicos: ativa, latente e morta.

Do ponto de vista teorico, essa consideracdo € muito util, pois considera que sO a
biomassa ativa participa das reacbes metabolicas de conversdo de substrato em produtos e
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subprodutos. Mas do ponto de vista pratico essa consideracdo nao se aplica a realidade
industrial, pois nesse meio, quando as medidas feitas, s&o de biomassa total.

A maior inconsisténcia apresentada na simulacdo computacional do Modelo 2 foi o
resultado da dindmica do diacetil. Os parametros que descrevem a dinamica do diacetil foram
descritos por Andrés-Toro et al. (1998) como uma fun¢éo quadratica da temperatura:

Hp, = —6,1344 X 1078 T2 +8,4266 x 107°T — 1,7672 x 1072 (104)

Ugp = —9,1384 x 1077 T? +6,7071 x 10> T — 0,1251 x 1073 (105)

Atraveés da simulacdo do Modelo 2, observou-se que esses parametros ndo descrevem
a dinamica do diacetil conforme apresentado pelos autores (ANDRES-TORO et al., 1998),
tanto considerando a temperatura em Kelvin quanto em graus Celsius, conforme ilustram as
figuras abaixo:
186
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Figura 95 — Dindmica da producdo e consumo de diacetil: T em Kelvin.
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Figura 96 — Dinamica da producéo e consumo de diacetil: T em °C.

Por este motivo, optou-se por substituir esses parametros — que sdo funcbes da
temperatura — pelos mesmos parametros descritos no trabalho de Madar et al. (2002). Estes
autores também utilizaram como base o modelo proposto por Andrés-Toro et al. (1998),
porém, consideraram os parametros que descrevem a dinamica do diacetil como sendo
constantes:

Hp, = 0,000127672 (106)
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U1, = 0,00113864 (107)

Utilizando esses parametros, obteve-se a curva conforme apresentada no artigo de
Andrés-Toro et al. (1998), cujos pontos experimentais foram extraidos desta referéncia com
auxilio do aplicativo Pega Ponto (OLIVEIRA et al., 2006). O resultado € ilustrado abaixo:
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Figura 97 — Dindmica da producdo e consumo de diacetil: corrigida.

4.1.4.3 Modelo 3

Como observado na se¢édo 4.1.3, o Modelo 3 apresenta uma importante particularidade:
a utilizacdo de variaveis de facil mensuracdo industrial para a resolucdo das equacOes
diferenciais presentes no referido modelo. Tal particularidade faz com que esse modelo
apresente uma melhor aplicabilidade industrial, afinal os fermentadores utilizados na
fermentacdo cervejeira apresentam equipamentos capazes de medir a vazao de saida de gas no
topo do fermentador, de medir a pressdo no topo do fermentador e medir a concentracdo de
CO3 no mosto.

Contudo, esse modelo apresenta um ponto fraco: a auséncia de um balanco de energia
para 0 melhor acompanhamento do processo, uma vez que a fermentagdo € um processo
exotérmico e é importante acompanhar como ocorre a evolugdo da temperatura do sistema.

No geral, 0 Modelo 3 apresentou-se bem aplicavel para a realidade industrial, pois
descreve as dinamicas da concentracdo de substrato, etanol, CO, em diversos estagios
(produzido, dissolvido e no headspace) e de compostos responsaveis pelo aroma de
importancia para o processo como o0s alcodis superiores (alcool isoamilico e fenil etanol), os
ésteres (acetato de etila, hexanoato de etila e acetato isoamilico) e o diacetil.

A realizacdo da simulacdo computacional desse modelo apresentou algumas
inconsisténcias na obtencdo dos resultados, onde alguns resultados obtidos na simulacéo
realizada para essa dissertacdo ndo se apresentaram conforme os apresentados em Trelea et al.
(2004). Apds analises no modelo proposto, foram verificadas inconsisténcias em uma equacao
e em dois parametros.

A primeira inconsisténcia observada foi sobre a concentracdo de equilibrio de CO,
dissolvido, que no modelo é denotada por Csy. De acordo com as informagfes obtidas no
trabalho de Trelea et al. (2004), a concentracdo de CO; dissolvido no equilibrio apresenta
valor constante de 2,8 g/l & partir de 75 horas de processo. Porem, utilizando as informacdes
presentes no trabalho de Trelea et al. (2004), a curva obtida ndo apresentou o comportamento
esperado, conforme ilustra a Figura 98.
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Figura 98 — Dinamica da concentracdo de equilibrio de CO, dissolvido.

Essa diferenga implica na mudanga em todas as outras dindmicas do processo. Para
solucionar esse problema, a primeira operacdo realizada foi a andlise dimensional das
equac0es envolvidas.

A variavel Cgy € utilizada em duas equacBes do modelo: A que descreve a producéo de
CO, dissolvido e a que descreve a producdo de CO;, no headspace conforme ilustrado,
respectivamente, abaixo:

dCq(t dCp(t
4O 220 20 (1) — Cour (6, p(D)] (108
dch(@® _ v _YCp(®)
A equacdo de Cgy; apresentada em Trelea et al. (2004) é dada por:
+0 qp
Coar = Kepe s o, = expif—Kcg 0) (110)

onde as unidades de K¢, pc, 8e KcgSao respectivamente g/l, mbar, °C e °C™.

Como a unidade de Cq(t) é dada em g/l, pela analise dimensional de Csy teria que ser
expressa em g/l. Porém, o resultado da anélise dimensional para esta variavel foi g mbar I™.

Através de contato com um dos autores, foi verificado que ndo apenas a unidade, mas
também o valor do parametro K¢ foram publicados de forma errada no artigo, onde K¢ é igual
a 0,00283 g I mbar * e ndo como apresentado (0,0283 g I™). Com as devidas corregdes
propostas pelo autor, a dindmica de Csy Se apresentou conforme o esperado.

A segunda inconsisténcia observada foi na representacdo da dindmica da evolugéo de
diacetil. Como ja mencionado nessa dissertacéo, o diacetil € produzido e consumido ao longo
do processo fermentativo, onde se espera que, ao final do processo, a concentracéo esteja bem
proxima de 0,1 ppm. Porém, o resultado obtido pela simulagdo do modelo de acordo com o
apresentado por Trelea et al. (2004) apresentou-se como ilustra a Figura 99.
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Figura 99 — Dinamica da evolucao de diacetil obtida.

A concentracdo de diacetil apresenta valores negativos a partir de 84,4 horas de
processo, que caracteriza um comportamento inconsistente do ponto de vista fisico, pois nao
existe concentracdo negativa.

De acordo com Trelea et al. (2004), a equacdo que descreve a evolucdo da
concentracdo de diacetil é:

dDy (t)

dc, (t)
P YDy/C(t)

— Kp, exp [KDye 0 - 90)] (111)

A primeira investigacdo para explicar e resolver esse comportamento foi sobre o fator
de rendimento de diacetil, Ypyc, que é dado por:

dc, (t)

Ypy c(€) = —Whppa 3 Ypy /¢ (t) (112)

Uma anélise de como essa variavel se comporta ao longo da fermentacéao foi realizada
para verificar o seu comportamento. O resultado da simulacéo é ilustrado pela Figura 100.
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Figura 100 — Dinamica do fator de rendimento de diacetil obtida.

Conforme se observa na figura acima, o fator de rendimento apresenta o
comportamento esperado onde, apos 80 horas de processo, assume valor quase nulo e
indicando que ndo h& mais producgdo de diacetil. Portanto, este par@metro ndo exerce grande
influéncia sobre a dinamica do diacetil. Como Ypy.c influencia apenas o primeiro termo da
equacdo (que corresponde a producdo de diacetil) e apds 80 horas apresenta valor
praticamente nulo, pode-se esperar que o problema esteja no segundo termo da equacdo, que
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descreve o consumo de diacetil. Além disso, verificou-se que o segundo termo da equacgéo
estava dimensionalmente inconsistente. Por inspecdo, verificou-se que este termo deveria ser
multiplicado pela concentracédo de diacetil.

Esta analise foi confirmada e a resolucéo para esse problema foi obtida com base em
pesquisas de artigos anteriores do mesmo grupo de pesquisadores. A confirmacdo da hipGtese
foi encontrada em Trelea et al. (2002), onde o segundo termo é multiplicado pela
concentracdo de diacetil, conforme a equacéo abaixo:

dDy(t) _
dt

dCy (1)
Yoy c(®) —— — Kp, exp [KDye (6 - 90)] D, (t) (113)

Utilizando essa equacéo, a dinamica esperada foi obtida (Figura 101).
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Figura 101 — Dindmica da evolugéo de diacetil esperada.

Outra observacdo importante sobre o Modelo 3 diz respeito ao controle do processo.

Segundo Trelea et al. (2004), para controlar a pressdo desse processo basta utilizar um
controlador proporcional cuja lei de controle é dada por:

bg = kpp (1) = Pser (1)) (114)
onde kpp, que é o ganho proporcional, apresenta valor de 5x10™* g I h™* mbar™.
Executando a simulacdo do processo com essas condi¢cbes e com um tempo de

amostragem (ndo informado pelos autores) igual a 0,01 horas (36 segundos), ndo foi possivel
obter o controle desejado, conforme ilustra a Figura 102.
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Figura 102 — Dinamica da pressao do sistema obtida com controle proporcional:
kop = 5x10™ g I h™" mbar™ e passo de 0,01 horas.
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Como em nenhum outro artigo do mesmo grupo de pesquisadores foram encontrados
resultados sobre o controle do processo, para a resolucao desse problema foram testadas duas
propostas: i) ajustar o parametro do controlador proporcional; e ii) testar um controlador PI.

O melhor ajuste encontrado para o ky, foi 0 valor de 5x10 g I'* h™ mbar™. Conforme
ilustra a Figura 103.
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Figura 103 — Dindmica da pressao do sistema obtida com controle proporcional:
kop = 5x10* g I h™" mbar™ e passo de 0,01 horas.
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Porém, quando se aumenta o valor de ky, além deste valor (5x10 g I h™ mbar™), o
controlador comeca a apresentar oscilagfes, o que provavelmente indica o ganho limite do
processo. Este comportamento, conforme ilustra a Figura 104, ndo é satisfatdrio, pois diminui

a vida util da valvula além de impor um comportamento oscilatorio ao processo.
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igura 104 — Comportamento da valvula de controle: ky, = 7x102 g I h™* mbar™.
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Como observado, a primeira proposta apresentou um resultado bastante satisfatério,
com um baixo offset.

Para testar a segunda proposta, utilizou-se um controlador PIl, cujo resultado é
ilustrado na Figura 105.
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Figura 105 — Dindmica da presséo do sistema obtida com controle PI.

Observa-se que a melhor forma de controle para trabalhar com esse modelo (e que foi
utilizada para a obtencdo dos resultados) foi utilizando o controlador PI, pois ndo apresentou
offset. Através de contatos, o autor confirmou que no trabalho de Trelea et al. (2004) foi
utilizado um controlador proporcional por simplicidade, mas sugeriu que trabalhar com um
controlador PI forneceria melhor ajuste.

Por outro lado, trabalhar com o controlador Pl gera uma inconveniéncia, a necessidade
de ajustar mais um parametro do controlador. Como o controlador Pl apresentou melhor
operacdo dentro das condicBes especificadas, foi utilizado na simulacdo computacional do
Modelo 3.

4.2 Estratégia de Controle Para a Fermentacgdo Cervejeira

4.2.1 Introducdo — A importancia do controle na fermentacéo cervejeira

Atualmente a producdo de cerveja apresenta uma grande importancia no mercado de
alimentos brasileiro. Devido a essa importancia, o desenvolvimento de estratégias que
promovam um melhor controle e otimizacdo de sua producdo, especificamente da etapa
fermentativa, se faz necessario para tornar o processo mais rapido, mais rentavel e com a
garantia de um produto final com qualidade para o consumidor.

O controle da etapa fermentativa da producdo cervejeira é importante, pois é nessa
fase que sdo produzidos o alcool, 0 CO, e onde se desenvolve o flavour caracteristico da
cerveja de acordo com a composicdo dos compostos volateis produzidos naturalmente no
processo (ésteres, alcodis superiores, diacetil, etc.). Apesar de ser importante, o controle dessa
etapa e dificil, pois se sabe que a fermentacdo é um processo muito complexo devido a nédo
linearidade dos seus fendbmenos. Esse fato leva a um estudo de caso desafiador para a
otimizagdo e controle dessa etapa.

Desenvolver uma estratégia de controle satisfatoria para o processo fermentativo da
producéo de cerveja ndo é uma necessidade apenas das industrias brasileiras. Segundo Shengli
et al. (1994), a China também é uma grande produtora de cerveja, onde existem cerca de 840
plantas cervejeiras. De acordo com 0s autores, apenas uma pequena parte dessas plantas
apresentam um sistema automatico de controle para o processo fermentativo.
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Para o desenvolvimento de uma estratégia de controle satisfatdria para o processo
fermentativo é necessério o uso de modelos matematicos que descrevam as cinéticas das
reacOes de formacdo e consumo que ocorrem ao longo da fermentacdo. Como ja citado,
existem poucos modelos dindmicos propostos na literatura para este processo e, dentre os trés
modelos utilizados pelos autores (GEE, 1990; ANDRES-TORO et al., 1998 e TRELEA et al.,
2004), o modelo selecionado para elaborar a estratégia de controle para a etapa fermentativa
do processo de fabricacdo de cerveja foi o proposto por Gee (1990). Esse modelo foi
escolhido por modelar o processo de forma mais completa, representando-o com dezessete
equacOes diferenciais que, além de fornecer as dindmicas das variaveis ja descritas
anteriormente, descreve as dindmicas de formacdo de ésteres, alcodis superiores, aminoacidos
e diacetil, elementos essenciais para a qualidade sensorial da cerveja.

Esse modelo apresenta ainda uma caracteristica chave, que o torna ainda mais
adequado para a simulacdo de uma fermentacao cervejeira industrial: o balanco de energia do
processo, que fornece a dindmica da temperatura no fermentador. Dessa forma, é possivel
acompanhar a evolucao da temperatura do sistema ao longo do processo fermentativo e, com
iSs0, propor estratégias de controle adequadas para o processo.

Como o processo fermentativo € exotérmico, o balanco de energia do fermentador é
fundamental para a manutencdo da qualidade do produto final, uma vez que o controle da
temperatura de fermentacdo € um fator determinante para caracterizar o flavour do produto
final, visto que a cinética de todos os metabdlitos é dependente da temperatura.

Segundo Andrés-Toro et al. (2004), a intervencdo utilizada com mais frequéncia no
processo € o controle do perfil de temperatura, ou seja, como a temperatura varia durante todo
0 processo. Essa afirmacdo também é compartilhada por Madar et al. (2004), onde os autores
citam como principais motivos para a temperatura ser a varidvel do sistema com melhor
possibilidade de manipulacdo, a complexidade das reacdes quimicas e a dificuldade para
estimar em tempo real a composicao exata das variaveis de processo.

Atualmente, devido a fatores econdmicos, as industrias buscam um processo
fermentativo cada vez mais rapido. Isto pode ser obtido através do aumento da temperatura de
fermentacdo, porém, como consequéncia, tem-se a perda de qualidade do produto final, o
aumento do risco de contaminacdo (Lactobacillus, etc.) e 0 aumento da taxa de producéo de
produtos indesejaveis (acetato de etila, diacetil, etc.) (ANDRES-TORO et al., 2004).

De acordo com as caracteristicas deste processo, fica claro que a chave para otimizar a
etapa fermentativa da producdo da cerveja € o uso de um sistema eficiente de controle de
temperatura. Este sistema de controle deve ser capaz de implementar o perfil de temperatura
adequado para otimizar o tempo da batelada, maximizar a producdo de etanol, maximizar a
producdo de aromas desejaveis, minimizar a producdo de aromas indesejaveis € minimizar 0s
riscos de contaminagéo.

Embora existam trabalhos descrevendo técnicas de otimizacao para determinar o perfil
6timo da temperatura de fermentacio (GEE (1990); ANDRES-TORO et al. (1998);
SHENGLI et al. (1994); ANDRES-TORO et al. (2004); TRELEA et al. (2004), entre outros),
ndo foram encontrados na literatura registros sobre uma estratégia de controle adequada para
implementar tais perfis no processo de fermentacao cervejeira.

Os modelos estudados nesta dissertagdo apresentam estratégias de controle que
manipulam variaveis que ndo sdo usualmente disponiveis numa planta. Gee & Ramirez
(1988), Gee (1990), Gee & Ramirez (1994), Ramirez & Maciejowski (2007) e Shengli et al.

(1994), propbem a manipulacdo da taxa de refrigeracdo (u = %) em seus modelos para

realizar o controle da temperatura. Andrés-Toro et al. (1998; 2004) apenas descrevem 0
sistema de troca térmica utilizado em suas fermentacGes e apresentam calculos da carga
térmica necessaria para obter um determinado perfil de temperatura, porém ndo fazem
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mencdo da estratégia de controle empregada e sequer apresentam o comportamento dindmico
da temperatura durante a fermentacéo.

Para suprir essa caréncia tecnoldgica, foi feito um estudo para verificar a demanda
térmica necessaria para que o processo fermentativo seja conduzido através de um perfil de
temperatura 6timo (determinado a priori) e, na sequéncia, apresentou-se uma proposta de
estratégia de controle capaz de impor o perfil de temperatura (6timo) durante a fermentagéo.

4.2.2 Investigacdo da demanda térmica necessdria para controlar o processo —

Aplicacédo ao Modelo 1

Nesta etapa do trabalho serd apresentada uma investigacdo sobre a demanda térmica
do processo fermentativo para produgdo de cerveja. O processo fermentativo cervejeiro
utilizado para essa investigacao foi baseado no modelo matematico proposto por Gee (1990),
ja que este modelo, além de ter apresentado uma boa validacdo experimental, mostrou-se
capaz de descrever adequadamente o comportamento dindmico do processo industrial.

Foi imposto ao processo um perfil de temperatura com uma rampa de aquecimento e
duas de resfriamento para a conducéo da fermentacdo, conforme ilustra a Figura 106.
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Figura 106 — Perfil de temperatura proposto.
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Os resultados obtidos através de simulacdo computacional mostram a necessidade de
se dispor de um sistema de controle que seja capaz de resfriar e aquecer o tanque de
fermentacdo para que o perfil de temperatura proposto seja acompanhado corretamente ao
longo do processo fermentativo, conforme pode ser observado na Figura 107:
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Figura 107 — Dinamica da demanda energética para o sistema de controle.
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Observando a Figura 107, fica claro que para seguir o perfil de temperatura
determinado ha a necessidade de um meio que forneca calor ao sistema para que a primeira
rampa de aguecimento seja atingida. Este fato entra em desacordo com o sistema utilizado por
Gee (1990) e usualmente utilizado nas industrias cervejeiras, onde s6 ha o sistema de
resfriamento do mosto.

A dindmica da temperatura de fermentacdo obtida na simulacdo para a investigacao da
demanda energética apresentou um bom ajuste ao set-point, conforme observado na Figura
108.
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Figura 108 — Dindmica da temperatura do tanque de fermentacdo com controle de temperatura
utilizando sistema preliminar de aquecimento e refrigeracéo.

Madar et al. (2004) citaram que para conduzir reacGes quimicas ou bioquimicas em
reatores em batelada, a operacdo consiste das seguintes fases:
e Fase de aquecimento: que permite tanto o pré-aquecimento da mistura a uma desejada
temperatura quanto o aumento da temperatura do processo se necessario.
e Fase de reacdo: fase na qual a temperatura se mantém constante.
e Fase de refrigeracdo: Fase utilizada para controlar o crescimento de microrganismos
indesejados e/ou evitar a formacédo de subprodutos indesejados.

A importancia da aplicacdo dessas fases na fermentacdo cervejeira se torna mais
evidente através da simulacdo do processo nas condi¢des de operacdo usualmente encontradas
nas induastrias cervejeiras, onde se utiliza apenas a refrigeracdo do sistema como ferramenta
de controle. O resultado da simulacdo nesta condicdo de operacdo pode ser observado na
Figura 109.
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Figura 109 — Dindmica da temperatura de fermentacdo com controle de temperatura
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Nestas condicOes, observa-se que o calor gerado pelo processo fermentativo nao é
suficiente para seguir o perfil de temperatura durante as etapas que prevéem o aumento da
temperatura de fermentacdo. Por outro lado, a simulacdo do processo com um sistema de
controle capaz de fornecer o aquecimento e o resfriamento do meio fermentativo de acordo
com a demanda imposta pelo perfil de temperatura, mostrou-se capaz de controlar 0 processo
adequadamente (Figura 108). Este resultado aponta para a necessidade de uma estratégia de
controle de temperatura adequada para este processo.

4.2.3 Estratégia de controle proposta para a fermentacao cervejeira

A maior parte das estruturas de controle que trabalham com sistema de aquecimento e
resfriamento, utiliza o controle em cascata como estratégia de controle (CHYLLA & HAASE,
1993; BEQUETTE, 2002; MADAR et al., 2004).

Essa estratégia, apesar da sua eficécia, exige um sistema com dois controladores, fato
que exige da industria mais recursos financeiro e operacional, pois tal sistema apresenta um
maior nimero de pardmetros para serem ajustados.

Visando simplificar essa estrutura de controle, apresenta-se uma proposta de estratégia
de controle para a fermentacéo cervejeira que, quando comparada com o controle em cascata,
exige menos recursos tecnoldgicos e operacionais para o seu funcionamento, pois utiliza
apenas um controlador.

Essa proposta consiste na manipulacdo de um Unico fluido térmico (agua) através da
jaqueta do fermentador, com chaveamento entre ciclos de refrigeracdo e aquecimento, onde o
aquecimento do fluido térmico € realizado através de um trocador de calor conforme ilustra a
Figura 110.
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Figura 110 — Proposta da estrutura de controle para fermentacéo cervejeira.
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O chaveamento que determina se o sistema sera resfriado ou aquecido é demonstrado
na Tabela 7.

Tabela 7 — CondigOes de operagao dos ciclos de aquecimento e resfriamento.
Equipamento Resfriamento  Aquecimento

Vi Aberta Fechada
V, Aberta Fechada
V3 Fechada Aberta
Fi 0 m*h 0,16 m*h
Ter 0°C Tco

onde V; é a valvula de descarte do fluido térmico, V; é a valvula que alimenta o sistema com
agua gelada, V3 € a valvula que alimenta o trocador de calor com agua quente (40°C), F; é a
vazdo de agua quente no trocador de calor e Tt € a temperatura do fluido térmico.

O ciclo de refrigeracdo do sistema é acionado quando o erro (definido por: e(t) =
Tran(t)-Tset(t)) € maior do que zero, ou seja, quando a temperatura do tanque for maior do que a
temperatura de set point, levando a necessidade de circulacdo de fluido térmico refrigerante
pela jaqueta. Nessa condi¢do a vélvula de descarte de &gua aquecida (Vi) é aberta, para
garantir a circulacdo de agua gelada pelo sistema; a valvula de alimentacdo de agua gelada
(V) é totalmente aberta (a vazao de fluido térmico é controlada pela bomba) e a valvula de
alimentacdo de 4gua quente no trocador de calor (V3) é fechada.

Quando a temperatura do tanque for menor do que a temperatura de set point, 0 erro
sera menor do que zero, com isso o ciclo de aquecimento do sistema é acionado com o
seguinte chaveamento: as valvulas V; (descarte) e V, (4gua fria) sdo fechadas (para garantir
que o fluido térmico permaneca em circuito fechado e sempre aquecido) e a valvula V3 é
aberta para que ocorra a troca térmica no trocador de calor, aumentando assim a temperatura
do fluido térmico para favorecer a dindmica de aquecimento do mosto no tanque de
fermentacao.

O dimensionamento utilizado para o tanque de fermentacdo foi apresentado por GEE
(1990):

Tabela 8 — Dados do fermentador (GEE, 1990).
Dados do Fermentador

Y, 0,235 m*

p) 1040 kg/m®

Cp 4,016 kJ kg™ oc™

h 879 kJ h* m?oc™

Tabela 9 — Dados da jaqueta (GEE, 1990).
Dados da Jaqueta

Ve 0,032 m*

Pc 1062 kg/m®
Crc 3,768 kJ kg™ oC™
Ac 1,746 m
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O dimensionamento do trocador de calor foi baseado nos dados de Andrietta (1994),
que apresenta um estudo da fermentacéo etilica utilizando a mesma levedura (Saccharomyces
cerevisiae). Segundo o autor, o volume estimado do trocador de calor deveria ser:

Vi =Vre = 0,024m3 (10% de V) (115)
Contudo, como o volume da jaqueta é Vc=0,032 m, decidiu-se optar por:

V. = Vp¢ = V¢ = 0,032m3 (116)
Dessa forma garante-se que os dois sistemas de troca térmica apresentem o mesmo

volume.o fermentador utilizado no trabalho de Andrietta (1994) apresenta volume

V = 210 m®. Os dados do trocador de calor utilizado no mesmo trabalho sio apresentados na

Tabela 10.

Tabela 10 — Dados do trocador de calor (Andrietta, 1994).
Trocador de Calor

Casco Tubo
Volume (Vj) 20 m® (Ve) 20 m®
Area de Troca 76 m? 76 m?
Vazao (F;) 400 m*h (Fc) 400 m*h

Observa-se na Tabela 10 que o volume do trocador de calor utilizado corresponde a
aproximadamente 10% do volume do fermentador. Neste caso, o trocador de calor apresenta
uma relag&o entre F; e V; onde:

~

L =20n7! (117)

~.

Ou seja, o volume de fluido refrigerante é renovado 20 vezes a cada hora, ou 1 vez a
cada 3 minutos. Como estimativa inicial, sera adotada a mesma relacdo para o trocador
proposto onde:

3
F =20V, =20-0,032 = 0,64" = 11— (118)

J min
Outra opgéo é usar a vazdo maxima de circulagéo de fluido térmico proposta por GEE
(1990) onde:
_ ~ m3 _ l
E = Femax = 0,167 = 2’7E (119)

A relagéo entre o volume e a area de troca térmica no trocador de calor de Andrietta
(1994) é:

A

e = 3,8m! (120)
Vj
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Adotando esta relacdo para o trocador de calor proposto:
Arc = 3,8V, =3,8-0,032 = 0,1216m? (121)

O balanco de energia do fermentador é dado por (GEE, 1990):

ar AH hA

Tanque: — = L _ — (T —T,) (122)
dt  prVECpr  prVECyr
dT¢ _ 2Fc

Jaqueta: ——= = Py —(T;, — T¢) + v Cpc (T—-T,) (123)

O balanco de energia para o trocador de calor é baseado no modelo de Andrietta
(1994):

dT; F;
A (T T
Agua Quente: —= = 7 ('I},e '1}) +— ij ij (T Tcl) (124)
o dTg _ Fg UA
Fluido Térmico: —* = Ve (Tpr — T¢i) + oreV1eCore (7} Tc'l) (125)

A densidade e o calor especifico do fluido térmico foram considerados iguais aos
valores adotados por Gee (1990).

A malha de controle utilizada nessa proposta foi adaptada a partir do esquema
proposto por Chylla & Randall Haase (1993). Apesar da estratégia proposta nesta dissertacdo
apresentar dois modos de conducdo do processo (aquecimento ou resfriamento), € necessario
a utilizacdo de apenas uma malha de controle para manter a temperatura do tanque de
fermentacgdo préxima ao set point.

O uso de apenas uma malha de controle para conduzir esse processo foi possivel pela
definicdo adequada do valor do ganho do controlador, dependendo do tipo de problema de
controle (aquecimento ou resfriamento) a ser realizado sobre o processo. Dependendo do valor do
erro, definido na equacéo (126), o controlador trabalha com acéo direta ou acéo reversa.

e(t) = Tan(t)-Tsex(t) (126)

No ciclo de refrigeracdo o controlador trabalha com acéo direta, pois como o erro é
positivo, o segundo termo da equagdo (127) sera positivo, implicando num aumento de vaz&do
para diminuir a temperatura. Esta equacdo define a forma como a vazao é manipulada para
controlar o processo.

Fe(t)=Fc(t-1) + k(e(t) + | e(t) dt) (127)

No ciclo de aquecimento, de acordo com a equacéo (126), o erro seria menor do que
zero e 0 segundo termo da equacdo (127) sera negativo, implicando na diminuicdo da vazéo
do fluido térmico para aquecer o0 mosto. Esse comportamento ndo é desejado, pois a vazdo do
fluido téermico tem que aumentar para aumentar a troca térmica do mosto na jaqueta. Para
resolver esse problema, optou-se por inverter o sinal do ganho quando o valor da equacéo
(126) for menor do que zero.
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Com a inversao do sinal do ganho para o ciclo de aguecimento, o controlador trabalha
em acao reversa, com isso 0 segundo termo da equagéo (127) assume valor positivo mesmo
no aquecimento, permitindo o aumento da vazdo tanto no resfriamento quanto no
aquecimento.

E importante ressaltar que neste trabalho optou-se por ndo modelar as dindmicas da
valvula de controle nem a do termopar, pois as dindmicas desses elementos sdo muito mais
rapidas do que a dinamica do processo fermentativo, portanto ndo exercem influéncia
significativa nas demais dindmicas do processo.

Vale destacar também que as acdes de controle propostas para esse processo descritas
na literatura (GEE & RAMIREZ, 1988; GEE, 1990; GEE & RAMIREZ 1996; RAMIREZ &
MACIEJOWSKI, 2007) prevéem a utilizacdo da taxa de refrigeracdo u (definida como
u=(UA)/V) como variavel manipulada. Essa varidvel ndo é passivel de ser manipulada nos
ambitos industriais, sendo usada apenas como uma abstracdo para estudos idealizados de
controle para este processo. Nesse sentido, uma das contribuigdes desta dissertacdo, foi a
utilizacdo da vazédo de fluido térmico como variavel manipulada, permitindo assim que a
simulacgdo desse processo se aproxime mais da realidade dos processos cervejeiros industriais.

4.2.3.1 Aplicacdo da estratégia de controle proposta — Teste com perfil preliminar de
temperatura

Para verificar a eficiéncia e a eficacia da estratégia de controle proposta, foram
realizadas simula¢des computacionais do modelo proposto por Gee (1990) com diferentes
perfis de temperatura.

E importante ressaltar que o intuito dessa secdo € apresentar a eficiéncia da estratégia
de controle na tarefa de acompanhamento do perfil de temperatura proposto, e ndo o seu
efeito sobre o comportamento das demais varidveis do processo, pois esses perfis foram
obtidos com base em outros modelos. Para otimizar o modelo proposto por Gee (1990) seria
necessario realizar um estudo de otimizacao de temperatura para o referido modelo.

A condicdo de operacdo e os parametros do controlador utilizado em cada simulagéo
sdo apresentados no ANEXO D dessa dissertacao.

Os primeiros resultados a serem apresentados foram obtidos na simulagédo do processo
com o perfil de temperatura proposto na secao 4.2.2 (Figura 106) e sdo apresentados abaixo.
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Figura 111 — Temperatura no tanque de fermentacéo: Perfil preliminar.
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Figura 112 — Vazéo de fluido térmico para seguir o perfil preliminar.
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Figura 113 — Aberturas das valvulas do fluido de refrigeracao: Perfil preliminar.

A partir de observacdes das figuras acima, verifica-se que a estratégia de controle
proposta apresentou resultados satisfatorios, pois foi capaz de manter a temperatura do tanque
de fermentacdo préxima da temperatura do perfil até o final do processo (Figura 111).

Além disso, a varidvel manipulada ndo apresentou oscilacbes e o chaveamento
responsavel pelo controle do aquecimento ou resfriamento do processo foi bastante suave
(Figura 112), observando-se apenas duas operacOes de abertura/fechamento das valvulas.

As dindmicas da concentracdo de substratos, biomassa, etanol, diacetil, CO, e
acetaldeido séo ilustradas a seguir na Figura 114.

Com excecdo da dinamica da concentracdo de diacetil, as demais variaveis
apresentaram comportamento similar as apresentadas por Gee (1990) e com concentracdo
final bem préxima.

Conforme observado na Figura 114 a concentragdo de diacetil aumenta quando o
processo € resfriado de 15°C até uma temperatura de 5°C, esse resfriamento ocorre na segunda
metade do processo. Pode-se inferir que, de acordo com o modelo do diacetil, no momento
em que o resfriamento ocorre a parcela responsavel pela produgdo de diacetil assume valor
maior do que a parcela responsavel pelo seu consumo.

O consumo de aminoacidos e a produgdo de compostos responsaveis pelo aroma
(ésteres e alcoois superiores) também apresentaram comportamento e concentracdo final com
valor semelhante ao apresentado por Gee (1990), conforme ilustram as figuras a seguir.
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Figura 114 — Dindmica das variaveis de processo na aplicacao do perfil preliminar.
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Figura 115 — Dindmica do consumo dos aminoacidos: Perfil Preliminar.
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E importante destacar que essa estratégia de controle considera as dindmicas da
temperatura do fluido térmico na entrada e na saida do trocador de calor, assim como a
dindmica da temperatura na jaqueta, conforme ilustra a Figura 118.
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Figura 118 — Dindmicas da temperatura de fluido térmico: Perfil Preliminar.

4.2.3.2 Aplicagdo da estratégia de controle proposta — Perfil de temperatura definido
por Ramirez & Maciejowski (2007)

Na sequéncia, apresentam-se os resultados obtidos na simula¢do do processo com o

perfil de temperatura para otimizacdo de aromas proposto por de Ramirez & Maciejowski
(2007):
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Figura 119 — Temperatura no tanque de fermentacao: Perfil 6timo proposto por Ramirez &
Maciejowski (2007).
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Figura 120 — Vazéo do fluido térmico para seguir o perfil 6timo de Ramirez & Maciejowski

(2007).
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Figura 121 — Aberturas das valvulas do fluido de refrigeragéo: Perfil 6timo proposto por
Ramirez & Maciejowski (2007).

Com base nas figuras acima, verifica-se que a estratégia de controle proposta foi capaz
de manter a temperatura do sistema no perfil 6timo de temperatura. Observa-se também que,
assim como o0 processo proposto por Gee (1990), ndo h& a necessidade de um sistema de
aquecimento para o acompanhamento desse perfil, visto que a valvula de aquecimento so6 foi
utilizada para suprir a perda de calor que ocorre na troca térmica inicial entre 0 mosto a 8°C
com o fluido térmico a 0°C na jaqueta.

No momento em que a temperatura do sistema atinge o set-point, a valvula de
aquecimento é fechada e o controle da temperatura do processo fermentativo é feito somente
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pela circulacdo de agua gelada, pois o calor gerado pelo processo fermentativo é suficiente
para atender as necessidades do processo.

As dinamicas dos compostos responsaveis pelo sabor e aroma da cerveja utilizados
nessa simulacdo sdo apresentadas a seguir:
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Figura 122 — Dinamica da producéo de ésteres: Perfil 6timo Ramirez & Maciejowski (2007).
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Figura 123 — Dindmica da producéo de alcodis superiores: Perfil 6timo Ramirez &
Maciejowski (2007).

Observa-se nos graficos que descrevem as dinamicas da concentracdo dos ésteres e
alcodis superiores nessa simulacdo, que a proposta de otimizacdo feita por Ramirez &
Maciejowski (2007) é valida, visto que as concentragdes finais dos referidos compostos
apresentaram valores bastante proximos ao esperado e, principalmente, com uma reducéo do
tempo de fermentacdo de 25% em relacdo ao resultado obtido por Gee (1990).

Porém as concentragdes finais dos compostos de interesse comercial, como o etanol e
0 CO,, apresentaram valores inferiores ao encontrado na simulagdo do Modelo 1, conforme
ilustra a Figura 124, mostrando que esse perfil € capaz de otimizar somente a producdo dos
compostos responsaveis pelo aroma.
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Figura 124 — Dinamicas das variaveis de processo: Perfil 6timo Ramirez & Maciejowski
(2007).

As dindmicas da temperatura do fluido térmico na entrada e na saida do trocador de
calor, assim como a temperatura na jaqueta sao ilustradas na Figura 118.
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Figura 125 — Dinamicas da temperatura de fluido térmico: Perfil 6timo Ramirez &
Maciejowski (2007).
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4.2.3.3 Aplicacdo da estratégia de controle proposta — Perfil de temperatura definido
por Andrés-Toro et al. (2004)

O dltimo resultado apresentado visa verificar se a estratégia de controle proposta €
capaz de manter o processo sob o perfil 6timo proposto por Andrés-Toro et al. (2004) e
verificar se esse perfil é realmente capaz de reduzir o tempo de fermentacdo com a
manutencdo da concentracdo final de todos os compostos utilizados na simulacdo do Modelo
1. Os resultados s&o ilustrados nas figuras a seguir:
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Figura 126 — Temperatura no tanque de fermentacdo: Perfil 6timo (Andrés-Toro et al., 2004).
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Figura 127 — Vazédo do fluido térmico para seguir o perfil 6timo proposto por Andrés-Toro

et al., 2004.
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Figura 128 — Aberturas das valvulas do fluido de refrigeragéo: Perfil 6timo de Andrés-Toro

et al. (2004).
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A estratégia de controle proposta apresentou resultados satisfatorios para implementar
o perfil 6timo proposto por Andrés-Toro et al. (2004), onde se verifica que o controlador foi
capaz de manter a temperatura do sistema bastante proxima a do perfil étimo até o final do
processo fermentativo e sem grandes flutuacdes na variavel manipulada.

Apesar de o sistema apresentar apenas uma fase de aquecimento controlado, visto que
a vélvula de &gua quente é aberta apenas uma vez ao longo da fermentacdo, este sistema é
necessario, pois é através do aquecimento que a temperatura do tanque de fermentacédo
consegue acompanhar o perfil nas primeiras 12 horas de processo. Como a rampa de
temperatura possui inclinacdo bastante elevada nesse intervalo, apenas o calor gerado pela
fermentacdo ndo é capaz de fornecer a energia necessaria para acompanhar esta dindmica tdo
rapida.

Ap0s 12 horas de fermentacdo o sistema necessita apenas ser resfriado, pois além do
perfil apresentar uma rampa de resfriamento no periodo entre 28 e 39 horas de processo, 0
calor proveniente do processo fermentativo é suficiente para conduzir o restante processo.

As dinamicas dos substratos, biomassa, etanol, diacetil, CO, e acetaldeido dessa
simulagéo s&o ilustradas a sequir:
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Figura 129 — Dindmicas das variaveis de processo: Perfil 6timo Andrés-Toro et al. (2004).

Os resultados obtidos condizem com a proposta de otimizagéo esperada, pois observa-
se que, apesar de alteracGes na dindmica do processo, a concentracdo final das varidveis
estudadas apresentou valor bem proximo ao fornecido pela simulagcdo do Modelo 1.

Um dos pontos-chave para esse comportamento € o calor fornecido ao sistema para
atingir temperatura de aproximadamente 16°C nas primeiras 12 horas de processo,
permanecendo em torno dessa temperatura até 30 horas de processo.

E importante ressaltar que, apesar desse perfil apresentar um tempo de fermentacéo
bastante reduzido (120 horas), este estudo ndo é suficiente para verificar a qualidade sensorial
do produto final. Afinal, como todo alimento, a cerveja € uma matriz complexa e diversos
parametros devem ser analisados para garantir a qualidade tanto de seu processamento quanto
de suas caracteristicas.

A dindmica de alguns compostos responsaveis pelo sabor e aroma da cerveja sdo
apresentadas a sequir:
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Figura 131 — Dinadmica da producéo de alcodis superiores: Perfil 6timo Andrés-Toro et al.
(2004).

As dindmicas da temperatura do fluido térmico na entrada e na saida do trocador de
calor, assim como a temperatura na jaqueta sao ilustradas na Figura 118.
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Figura 132 — Dinamicas da temperatura de fluido térmico: Perfil 6timo Andrés-Toro et al.
(2004).
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Os resultados obtidos apresentaram-se muito similares aos obtidos pela simulacdo do
Modelo 1. Isso indica que esse perfil 6timo é bastante promissor para a reducdo do tempo de
fermentacdo cervejeira, uma vez que 0S compostos responsaveis pelo aroma de interesse
apresentaram concentracdo final bem proxima a esperada. Contudo, para confirmar essa
eficacia € necessaria a realizacdo de analises sensoriais para melhor efeito comparativo.
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5 CONCLUSOES E SUGESTOES

Os trés modelos estudados nessa dissertagcdo foram escolhidos por descreverem
matematicamente a dindmica da fermentacdo cervejeira de modo bastante detalhado,
relacionando as dindmicas de produtos e subprodutos de interesse e suas interagcbes com as
principais variaveis manipuladas do processo. Os demais modelos encontrados na literatura
séo reproducdes ou adaptacOes dos modelos estudados.

Os modelos selecionados foram reproduzidos de forma satisfatoria, fato comprovado
através da comparacdo dos resultados obtidos nessa dissertacdo, através de simulagdo
computacional, com os apresentados nos artigos de onde foram retirados.

O principal efeito das varidveis manipulaveis sobre o processo fermentativo implica na
variacdo da temperatura de fermentacdo e, consequentemente, nas dindmicas das demais
variaveis do processo. Observou-se grande dependéncia das varidveis do processo com a
temperatura, que leva cada vez mais a necessidade de estratégias de controle e otimizacao da
etapa fermentativa da producéo de cerveja. A excecdo € o Modelo 3, onde a dependéncia mais
forte é com a pressao do sistema.

O estudo dos modelos e do efeito das varidveis manipuladas sobre as dinamicas do
processo resultou em uma ferramenta detalhada sobre o processo fermentativo, tornando mais
facil o estudo futuro da fermentacdo cervejeira nos aspectos praticos e/ou tedrico-
computacionais.

A investigacdo da demanda térmica necessaria para manter o processo sob um perfil
de temperatura foi uma ferramenta essencial para o desenvolvimento de uma nova estratégia
de controle. Através dessa investigacdo, foi possivel verificar que as estratégias de controle
normalmente utilizadas (que s6 refrigeram o fermentador) ndo sdo adequadas para a
implementacdo de perfis 6timos de temperatura, visto que o calor produzido no processo
fermentativo ndo € suficiente para elevar a temperatura do mosto nas taxas impostas por tais
perfis.

Com essas observacoes, foi possivel elaborar neste trabalho uma estratégia de controle
simples — com a insercdo de um trocador de calor, trés valvulas com controle de chaveamento
no sistema de controle original — para resolver um problema de controle com solugbes
potencialmente complexas.

Essa nova estratégia de controle se mostrou capaz de conduzir de forma satisfatoria a
simulacdo do processo fermentativo, sendo capaz de manter a temperatura do tanque de
fermentagdo muito préxima da temperatura dos perfis estudados durante todo o do processo.

Como sugestdes para trabalhos futuros, tém-se:

e Utilizar as informacbes obtidas nessa dissertacdo para elaborar um modelo do
processo fermentativo aplicavel a realidade das cervejarias brasileiras, uma vez que 0s
modelos utilizados nessa dissertacdo descrevem trés processos distintos (norte
americano (GEE, 1990), espanhol (ANDRES-TORO et al., 1998) e francés (TRELEA
et al., 2004).

e Desenvolver um sensor virtual (soft sensor) para a determinagdo online da
concentracdo de diacetil, visto que esse composto € determinante para estabelecer o
final do processo fermentativo.

e Adicionar o balanco de energia no trabalho de Trelea et al. (2004). Com isso aumenta
0 grau de liberdade de controle para o processo (Temperatura e Pressao) permitindo
assim um controle mais efetivo.
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ANEXO A — Descricdo das variaveis utilizadas por Gee (1990)

Simbolo Descricdo Valor Unidade
G Concentracdo de Glicose 70 (inicial) mol/m®
M Concentracdo de Maltose 220 (inicial)  mol/m’®
N Concentragdo de Maltotriose 40 (inicial) mol/m®
X Concentragdo de Biomassa 170 mol/m*
i Acucar utilizado no parametro (G,M ou N) - -
H1,20u3 Taxa especifica de consumo de agucar - ht
L Velocidade méxima de reacédo para o actcar "i" - ht
Ki Constante de Michaelis para o actcar "i" - mol/m*
K" Constante de inibic&o para o agtcar "i" - mol/m’®

In Uco Fator de frequéncia de Arrhenius para Vg 35,77 Inh?

In o Fator de frequéncia de Arrhenius para Vy 16,4 Inh?

In uno Fator de frequéncia de Arrhenius para Vy 10,59 Inh™
Eco Energia de ativacdo de Arrhenius para Vg 22,6 kcal/gmole
Emo Energia de ativacdo de Arrhenius para Vi, 113 kcal/gmole
Eno Energia de ativacdo de Arrhenius para Vy 7,16 kcal/gmole

In Keo Fator de frequéncia de Arrhenius para Kg -121 In gmole / m®

In Ko Fator de frequéncia de Arrhenius para Ky -19,5 In gmole / m®

In Kno Fator de frequéncia de Arrhenius para Ky -26,8 In gmole / m®
Exc Energia de ativagdo de Arrhenius para Kg -68,6 kcal/gmole
Exm Energia de ativacdo de Arrhenius para Ky -14,4 kcal/gmole
Exn Energia de ativacdo de Arrhenius para Ky -19,9 kcal/gmole

In K'so Fator de frequéncia de Arrhenius para K's 2333 Ingmole/m’

In K'vo Fator de frequéncia de Arrhenius para K'y 55,61  Ingmole/m’
E'kc Energia de ativacdo de Arrhenius para K'g 10,2 kcal/gmole
E'km Energia de ativacdo de Arrhenius para K'y 26,3 kcal/gmole
Yy Fracdo molar de biomassa por mol de glicose 0,134 mol/mol
Yy Fracdo molar de biomassa por mol de maltose 0,268 mol/mol
Yy Fracdo molar de biomassa por mol de maltotriose 0,402 mol/mol

Ky C" de inibigao para o crescimento microbiano 365000 (mol/m3)2
E Concentragdo de etanol 0 (inicial) g/l
Yeo Fracdo molar de etanol por mol de glicose 1,92 mol/mol
Yeum Fragdo molar de etanol por mol de maltose 3,84 mol/mol
Yen Fracdo molar de etanol por mol de maltotriose 5,76 mol/mol

124



o Concentracéo de CO; na fase liquida 0 (inicial) mol/m?

KoL 0,07 -
Csat Concentracdo de saturacéo de CO; no liquido 62,5 mol/m?3
Co Concentragdo de CO;, na fase gasosa 0 (inicial) mol/m?3
Yee Fracdo molar de CO, por mol de glicose 1,97 mol/mol
Yeum Fracdo molar de CO, por mol de maltose 3,94 mol/mol
Yen Fragdo molar de CO, por mol de maltotriose 5,76 mol/mol
VDK Concentragéo de diacetil 0 (inicial) mol/m?3
Yyok Frac&o molar de diacetil por mol de levedura 0,000105 moI/n;oI
In KCyox Fator de frequéncia de Arrhenius para K%px 86.8 (Ihn*rrzoll)
Evok Energia de ativagdo de Arrhenius para k% pk 54,3 kcal/mol
AHeG Calor de reacdo para a glicose -91,2 kJ/gmole
AHem Calor de reacdo para a maltose -226 kJ/gmole
AHen Calor de reacdo para a maltotriose -361 kJ/gmole
pe Densidade do mosto 1040 kg/m®
s Densidade do fluido refrigerante 1062 kg/m®
Cpre Calor especifico do mosto 4,016 kJ / kg * °C
Cpc Calor especifico do fluido refrigerante 3,768 kd / kg * °C
Ve VVolume do fermentador 0,235 m®
Ve Volume da jaqueta de refrigeracao 0,032 m®
h Coeficiente de troca térmica 879 kJ/hr*m2*°C
A. Area de contato entre a jaqueta e o fermentador 1,746 m?2
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ANEXO B - Descricdo das variaveis utilizadas por Andrés-Toro et al. (1998)

Simbolo Descricdo Valor Unidade
Xact Concentracdo de biomassa ativa 0,08 g/l
X Taxa especifica de crescimento microbiano - 1/h
LD Taxa especifica de "deposi¢ao” microbiana - 1/h
iag Taxa especifica de formacao latente - 1/h
Xiag Concentracéo de biomassa latente 1,92 g/l
Xbot Concentracdo de biomassa morta 2 g/l
Km Parametro de inibicdo do crescimento microbiano - 1/h
Lxo - 1/h
kx Constante de saturagéo (biomassa) - g/l

S Concentracdo de agucar no mosto 130 g/l

E Concentracéo de etanol no mosto 0 g/l
Do - 1/h

So Concentracdo inicial de agucar 130 g/l
s Taxa especifica de consumo de substrato - 1/h
Hs0 - 1/h

ks Constante de saturacdo (substrato) - g/l
Ue Taxa especifica de producdo de etanol - 1/h
Heo - 1/h

ke Constante de saturagéo (etanol) - g/l

f Fator de inibicdo da fermentacao -

Ea Concentracdo de acetato de etila 0 g/l
Yeus Fracdo de producdo de acetato de etila por ) olg

substrato

Dy Concentracdo de diacetil 0 g/l
Uy Taxa de producdo de diacetil 0,000127672 l/g*h
Lab Taxa de consumo de diacetil 0,00113864  l/g*h
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ANEXO C - Descricéo das variaveis utilizadas por Trelea et al. (2004)

Simbolo Descricdo Valor Unidade
Co CO;, produzido por litro de mosto 0 (inicial) g/l
n Taxa especifica de producédo de CO, ((i)r’lti)?ig) 1/h
S Concentracédo de agucar no mosto 80 (inicial) g/l
E Concentracéo de etanol no mosto 0 (inicial) g/l
Xo Concentracéo inicial de leveduras 10 10° celulas/ml
Cq Concentracao ?ﬁoitc())z dissolvido no 0 (inicial) g/l
Ch Concentracdo de CO, no headspace 0 (inicial) g/l
Ca Concentracéo de ar no headspace 1,227 (inicial) g/l
Dy Concentragéo de diacetil 0 (inicial) g/l
Qabs Temperatura absoluta 273,16 K
Ctyp Temperatura tipica de fermentacédo 13 °C
t Transf. CO;entre 0 mosto e o headspace 3 h
g Razéo de volume de mosto e headspace 4 U
Cd,typ Concentracao tipica de CO, dissolvido 2,76 g/l
Cont Concentra(éggucglei t?r%) dissolvido 275 g/
Kn Taxa de producdo especifica de CO, 0,0446 1/h
Kng Sensibilidade térmica da K, 0,132 1/°C
Ko Sen5|b|I|dado:§S%?VIi<é, (;:om 0CO; 0,074 g
Kc Constante de CO, dissolvido 0,0283 g/l
Kcq Sensibilidade térmica da K¢ -0,0335 1/°C
Ke Constante de limitacdo pelo etanol 25,5 g/l
Ks Constante de limitacdo pelo substrato 3 g/l
Kx Taxa inicial de producéo de CO, 0,145 g 1I"(10° células mI™y*
Koy Constante de reducéo do diacetil 0,0102 g/l*h
Koy  Cte. de sensibilidade térmica do diacetil 0,176 1/°C
Fq Taxa de saida de géas por litro de mosto 0-2 g/l*h
Ma Massa molar do ar 28,8 g/mol
M. Massa molar do CO, 44 g/mol
Patm Pressdo Atmosférica 1013 mbar
Pa Presséo parcial de ar no headspace 1013 mbar
Pe Pressao parcial de CO, no headspace 0 (inicial) mbar
p Pressao total de gas no headspace 1013 mbar
R Constante do gés ideal 83,1 mbar*l/mol*K
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Yerc Fracao de producéo de etanol por CO, 1,028 a/g
Ysic Fracdo de consumo de acUlcar por CO, 1,884 a/g
Yac Fracdo de producao de diacetil por COz 0,175 (inicial) g/g
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ANEXO D - Parametros e condi¢des de operacéo dos controladores

Perfil Perfil Otimo Perfil _Otimo
Gee (1990) Treleaet al. (2004) Preliminar (Andrés-Toro et (_R{;\mlre; &
al., 2004) Maciejowski, 2007)
T fluido refrigerante 0°C - 0°C 0°C 0°C

T agua trocador - - 40°C 80°C 40°C
Set-point 12°C 1463 mbar perfil perfil perfil
Ki 50 0,015 0,005 0,001 0,005
Kp 1000 0,02 1000 1500 1000
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