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RESUMO 

 

SILVA, A. B. Efeito de temperaturas termofílica e hipertermofílica na produção de 

hidrogênio e 1,3-propanodiol a partir de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol bruto como 

cossubstratos em reatores anaeróbios de leito fluidificado. 2021. Dissertação (Mestrado) – 

Escola de Engenharia de São Carlos, Universidade de São Paulo, São Carlos, 2021. 

 

A produção de H2 e intermediários químicos por processos fermentativos é uma linha de 

pesquisa atual e pode representar uma alternativa para o setor sucroenergético e para a indústria 

de biodiesel, possibilitando melhorias na eficiência produtiva e energética dos processos. Nesse 

sentido, o objetivo principal deste trabalho foi investigar a produção de H2 e 1,3-Proponodiol 

(1,3-PDO) pela estratégia de codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, em reatores 

anaeróbios de leito fluidificado (RALF), sob condições termofílicas e hipertermofílicas (55, 60 

e 65°C). Neste estudo, foram utilizados três reatores, com concentração afluente fixa (10 g 

DQO.L-1), contudo com proporções previamente estabelecidas para cada reator (RALF 1: 75% 

DQO vinhaça + 25% DQO glicerol; RALF 2: 50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol; RALF 

3: 25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol). As fases de operação dos reatores foram 

estabelecidas em função do aumento da temperatura na faixa termofilica e hipertermofílica (55, 

60 e 65°C). Os maiores valores de produção volumétrica de H2 (PVH) registrados no presente 

trabalho foram obtidos no RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol), com PVH 

máxima de 2,92 ± 0,45 L.h-1 L-1 e rendimento de H2 (HY) de 0,74 mmol H2 g DQOadicionada
-1. 

Os valores máximos relacionados a PVH foram obtidos nas temperaturas de 55°C para os 

RALFs 1 e 2. No RALF 3 a PVH máxima e o HY foram registrados na temperatura de 60°C.  

É pertinente sugerir que durante a 3° fase (65°C) dos RALFs 1, 2 e 3 ocorreu síntese de células, 

visto que em maiores temperaturas o crescimento celular líquido é menor e a produção celular 

necessita compensar essa perda. O mesmo foi observado na 2° fase (60°C) do RALF 2. A 

elevada temperatura pode ter causado alterações no metabolismo dos microrganismos, 

implicando prejuízo a PVH. Quanto à produção de 1,3 propanodiol (PV 1,3-PDO), os maiores 

valores foram observados no RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol), com PV 1,3-

PDO de 0,41 ± 0,11 g.L-1 h-1 e rendimento de 1,3-PDO (1,3-PDOY) de 0,89 ± 0,26 mol 1,3 

PDO.mol-1 glicerolconsumido. Notou-se que a temperatura de 65°C não implicou prejuízo na 

produção de 1,3-PDO, no RALF 2, visto que os valores de PV 1,3-PDO e 1,3-PDOY 

mantiveram-se estáveis. Contudo, foi observado decréscimo nos valores de PV 1,3-PDO e 1,3-

PDOY nos RALFs 1 e 3, durante a 3° fase experimental (65°C), indicando que, assim como na 



 

 

produção de H2, o aumento da temperatura exerceu influência negativa na produção de 1,3-

PDO. 

 

Palavras-chave: Digestão anaeróbia. Biohidrogênio. Metabólitos solúveis. Biocombustível. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



ABSTRACT 

 

SILVA, A. B. Effect of thermophilic and hyperthermophilic temperatures on hydrogen and 1,3-

propanodiol production from sugarcane vinasse and raw glycerol as co-substrates in anaerobic 

fluidized bed reactors. 2021. Dissertação (Mestrado) – Escola de Engenharia de São Carlos, 

Universidade de São Paulo, São Carlos, 2021. 

 

The production of H2 and chemical intermediates by fermentative processes is a current research 

line and may represent an alternative for the sugar-energy sector and for the biodiesel industry, 

enabling improvements in the production and energy efficiency of the processes. In this sense, 

the main objective of this work was to investigate the production of H2 and 1,3-Proponodiol 

(1,3-PDO) by the codigestion strategy of sugarcane and glycerol vinasse, in anaerobic fluidized 

bed reactors (RALF), under thermophilic and hyperthermophilic conditions (55, 60 and 65°C). 

In this study, three reactors were used, with fixed affluent concentration (10 g COD.L-1), 

however with proportions previously established for each reactor (RALF 1: 75% COD vinasse 

+ 25% COD glycerol; RALF 2: 50% COD vinasse + 50% COD glycerol; RALF 3: 25% COD 

vinasse + 75% COD glycerol). The operating phases of the reactors were established due to the 

increase in temperature in the thermophilic and hyperthermophilic range (55, 60 and 65°C). 

The highest values of volumetric production of H2 (HPR) recorded in the present work were 

obtained in RALF 1 (75% COD vinasse + 25% COD glycerol), with maximum HPR of 2.92 ± 

0.45 Lh-1 L-1 and H2 yield (HY) of 0.74 mmol H2 g added DQO-1. The maximum values related 

to HPR were obtained at temperatures of 55°C for RALFs 1 and 2. In RALF 3 the maximum 

HPR and HY were recorded at a temperature of 60°C. It is pertinent to suggest that during the 

3rd phase (65°C) of RALFs 1, 2 and 3, cell synthesis occurred, since at higher temperatures the 

liquid cell growth is lower and cell production needs to compensate for this loss. The same was 

observed in the 2nd phase (60°C) of RALF 2. The high temperature may have caused changes 

in the metabolism of microorganisms, causing damage to HPR. As for the production of 1.3 

propanediol (PV 1.3-PDO), the highest values were observed in RALF 2 (50% COD vinasse + 

50% COD glycerol), with PV 1.3-PDO 0.41 ± 0 , 11 g L-1 h-1 and yield of 1,3-PDO (1,3-PDOY) 

of 0.89 ± 0.26 mol 1.3 PDO.mol-1 glycerol consumed. It was noted that the temperature of 65°C 

did not affect the production of 1,3-PDO, in RALF 2, since the PV values 1,3-PDO and 1,3-

PDOY remained stable. However, a decrease in the values of PV 1,3-PDO and 1,3-PDOY was 

observed in RALFs 1 and 3, during the 3rd experimental phase (65°C), indicating that, as in the 



 

 

production of H2, the increase temperature had a negative influence on the production of 1,3-

PDO. 

 

Keywords: Anaerobic digestion. Biohydrogen. Soluble metabolites. Biofuel
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1 INTRODUÇÃO 

 

A criação do Programa Nacional do Álcool (Proálcool), em 1975, estabeleceu a cana-

de-açúcar como uma das fontes mais importantes do país para a geração de energia através da 

biomassa. Apesar de tratar-se de uma fonte de energia limpa, o setor sucroalcooleiro gera 

grandes volumes de águas residuárias, especialmente a vinhaça, podendo causar problemas 

ambientais com a destinação inadequada desse subproduto (MORAES et al., 2015). 

No Brasil, a vinhaça é comumente aplicada no solo como fertilizante para a cultura de 

cana de açúcar, devido aos seus altos níveis de matéria orgânica e nutrientes (NASPOLINI et 

al., 2017), porém a disposição da vinhaça no solo pode gerar impactos negativos a longo prazo, 

como o acúmulo de nutrientes no solo, incluindo salinização e fertilização excessiva do mesmo, 

aumentando a instabilidade do solo e eutrofização dos corpos d'água (FUESS e GARCIA, 

2014). Nesse contexto, baseando-se na expressividade da produção brasileira de etanol, visto 

que o país ocupa o 2° lugar entre os maiores produtores mundiais (Companhia Nacional de 

Abastecimento (CONAB), 2019), é imprescindível a aplicação de tecnologias que possibilitem 

um adequado reúso da vinhaça. 

Assim como o etanol, o biodiesel é uma alternativa ecológica de combustível para 

veículos, visto que é biodegradável, não é tóxico, possui baixos índices de emissões de 

poluentes, e pode ser produzido por materiais renováveis e de baixo custo. A transesterificação 

de ácidos graxos de cadeia longa (AGCL) é o método mais utilizado no Brasil para a produção 

de biodiesel, no qual o óleo (triglicerídeo) reage com um álcool simples (metanol ou etanol), 

formando o biodiesel como produto principal e o glicerol como subproduto (CHEN et al., 

2007).  

O glicerol é utilizado como matéria-prima para fabricação de produtos de higiene e nas 

indústrias alimentícia e farmacêutica, porém o mercado atual não é suficiente para consumir a 

elevada produção dessa substância. Com o intuito de evitar futuros problemas derivados da 

acumulação de glicerol e para tornar a produção de biodiesel mais competitiva, torna-se 

necessário buscar alternativas para utilização desse subproduto, de modo a estabilizar o preço 

e a oferta do biodiesel e do seu subproduto (LEONETI et al., 2012). 

Os avanços científicos e tecnológicos proporcionam desenvolvimento de estudos voltados 

à recuperação de energia e produtos, através de tratamentos biológicos. A digestão anaeróbia 

pode ser uma alternativa para a disposição desses subprodutos, minimizando o impacto 

ambiental causado por estes no meio ambiente (MORAES et al., 2015). A técnica chamada 

codigestão anaeróbia pode promover a digestão simultânea de dois ou mais substratos com 
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características complementares. Esta técnica pode elevar a eficiência do sistema e potencializar 

a produção de biogás e produtos de valor agregado (ANJUM et al., 2017). Além disso, pode 

melhorar a estabilização do processo, o equilíbrio de nutrientes, os efeitos sinérgicos de 

microrganismos, a redução das emissões de gases de efeito estufa e os custos de processamento 

(HENARD et al., 2017). Entretanto, para uma codigestão eficiente, a seleção de cossubstratos 

e a utilização de proporções adequadas na mistura é imprescindível, visto que ambos interferem 

diretamente na estabilidade do processo (YAO et al., 2014). 

Dentre os resíduos agroindustriais que podem ser utilizados na digestão anaeróbia, a 

vinhaça se destaca como um dos mais problemáticos devido a presença de compostos orgânicos 

recalcitrantes, como os fenóis, que podem causar instabilidade no processo (PANT; 

ADHOLEYA, 2007; SILES et al., 2011; LAZARO et. al., 2014; FUESS; GARCIA, 2015; 

LOVATO; RATUSZNEI; RODRIGUES, 2015; RAMOS; SILVA, 2020). Uma alternativa para 

a digestão anaeróbia de vinhaça de cana-de-açúcar é a adição de um cossubstrato. O glicerol, 

subproduto da indústria do biodiesel, pode ser utilizado como cossubstrato, visto que possui pH 

adequado para processos anaeróbios, boa capacidade tampão (RIVERO; SOLERA; PEREZ, 

2014), pode ser facilmente armazenado dentro da planta industrial, pois possui propriedades 

físico-químicas adequadas para armazenamento (incolor, inodoro, líquido não tóxico e não 

explosivo (LOVATO; RATUSZNEI; RODRIGUES, 2015). Assim como a vinhaça de cana-de-

açúcar, o glicerol é produzido em grandes quantidades. Não há uma destinação adequada para 

estes subprodutos, portanto a codigestão de ambos pode ser atrativa. 

O gás hidrogênio (H2), produzido a partir da digestão anaeróbia, é uma possibilidade 

promissora de combustível alternativo, considerada renovável e ecologicamente correta, visto 

que possui poder calorífico elevado (122 kJ g-1) e não produz substâncias poluidoras em seu 

processo de combustão (DAS e VEZIROGLU, 2001). Além disso, ao utilizar o glicerol como 

substrato, a produção de H2 geralmente é acompanhada pela formação de outros produtos, 

devido à complexidade metabólica da fermentação do glicerol, como o 1,3-Propanodiol (1,3-

PDO), que vem se destacando como importante intermediário para a síntese de compostos 

cíclicos (benzeno, naftaleno, porfirina, entre outros) e monômeros para poliésteres, poliuretanos 

e polipropileno tereftalato (PAJUELO et al., 2004). 

Alguns parâmetros influenciam o processo de digestão anaeróbia, dentre eles a 

temperatura, visto que a mesma interfere nas taxas de crescimento e nas rotas metabólicas 

preferenciais aos microrganismos. Levando em consideração a utilização de cultura mista, o 

aumento da temperatura eleva as reações químicas e enzimáticas nas células de alguns 

microrganismos, até determinada faixa de temperatura. Apesar da temperatura termofílica não 
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ser preferível do ponto de vista econômico, visto que a energia necessária para cultivar e manter 

a com unidade termofílica é aproximadamente 2,5 vezes maior que a comunidade mesofílica 

(RAJ et al., 2012), no tratamento de águas residuárias despejadas em altas temperaturas, como 

o glicerol bruto (70°C) (COSTA, 2017) e a vinhaça de cana-de-açúcar (90 ºC) (FUESS et al., 

2016; NOVA CANA, 2017), a energia necessária para manter o sistema diminui 

consideravelmente, o que pode diminuir os custos da planta de tratamento e valorizar a cadeia 

produtiva do biodiesel e etanol. Há poucos trabalhos reportados na literatura de referência 

avaliando o efeito da faixa termofílica e hipertermofílica na produção de H2, quando comparada 

com a quantidade de estudos na literatura em faixa mesofílica. 

Estudos avaliando a influência de diferentes proporções de vinhaça e glicerol na 

codigestão de ambos, ainda não foram relatados na literatura de referência. Assim como o 

estudo do efeito da variação de temperatura nas faixas termofílicas e hipertermofílica na 

codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, em reator anaeróbio de leito fluidificado 

(RALF). Nesse contexto, o presente estudo apresenta o seu diferencial no processo contínuo de 

produção fermentativa de H2 e 1,3-PDO, sob condições termofílicas e hipertermofílicas (55, 60 

e 65°C) e cultura mista, em três RALFs alimentados com vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol 

bruto, a partir de diferentes proporções. 
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2 OBJETIVOS 

 

O objetivo principal deste trabalho foi investigar a produção de H2 e 1,3-PDO pela estratégia 

de codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, em reatores anaeróbios de leito 

fluidificado. 

 

Visando alcançar o objetivo geral, os objetivos específicos propostos foram: 

 

i. Avaliar o efeito de diferentes proporções de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, com 

concentração afluente de substratos fixa em 10 g DQO.L-1, na produção de H2 e 1,3-

PDO. 

 

ii. Analisar o efeito da temperatura na faixa termofílica e hipertermofílica (55, 60 e 65°C) 

na produção de H2 e 1,3-PDO. 

 

iii. Comparar a produção de metabólitos solúveis, nas diferentes proporções de substratos 

e temperaturas utilizadas.  
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3 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

Visando a contextualização e embasamento deste estudo, o presente capítulo contém uma 

abordagem sobre a matriz energética, a evolução da indústria sucroalcooleira no Brasil, com 

ênfase na vinhaça de cana-de-açúcar, subproduto proveniente da destilação do etanol, além da 

produção de biodiesel, levando em consideração a produção de glicerol como subproduto. E 

por fim, como esses subprodutos podem ser aplicados na digestão anaeróbia para a produção 

de H2, a fim de embasar a discussão e realizar comparações dos estudos da literatura de 

referência com os resultados obtidos neste trabalho. 

 

  BIOCOMBUSTÍVEIS: ETANOL E BIODIESEL 

 

A evolução da sociedade foi associada ao uso de fontes de combustíveis para suprimento de 

suas necessidades energéticas. As tecnologias empregadas ao longo do tempo evoluíram desde 

madeira, gordura animal e carvão até o petróleo, gás natural e outras fontes de combustíveis 

fósseis e, mais recentemente, fontes renováveis. Fatores como limitação da oferta de 

combustíveis fósseis e poluição ambiental constante chamam a atenção global para o aumento 

de fonte energéticas sustentáveis que possam garantir esse suprimento no futuro (WANG et al., 

2013; TAVARES; FERREIRA; COELHO, 2015; SARMA et al., 2015; REN et al., 2016). 

De acordo com a Agência Nacional de Energia Elétrica (ANEEL) (2019), 75% da energia 

gerada no Brasil é proveniente de fontes renováveis, de modo que a energia solar é responsável 

por 1,5%, a energia eólica por 9%, e com 64% as hidrelétricas correspondem a principal força. 

Contudo, a geração de energia a partir de fontes renováveis alternativas representa menos de 

20% da sua capacidade total. O baixo percentual demonstra que há muitos recursos a serem 

explorados para a produção de energia elétrica. Assim, o foco da evolução tecnológica de novas 

fontes de combustíveis deve se dirigir para a exploração de alternativas renováveis, associadas 

à viabilidade econômica e eficiência energética. 

Os biocombustíveis são produzidos a partir de biomassa renovável e podem substituir, 

parcial ou totalmente, combustíveis derivados de petróleo e gás natural, diante disso estão 

conquistando espaço no mercado energético e nas pesquisas científicas (TAVARES; 

FERREIRA; COELHO, 2015). A Política Nacional de Biocombustíveis (RenovaBio), 

instituída pela Lei n°13.576, de 26 de dezembro de 2017, tem como objetivo estimular o 

aumento da produção de biocombustíveis em padrões sustentáveis. As principais metas 

relacionadas aos biocombustíveis a serem alcançadas até 2030 são: redução de 43% das 
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emissões de gases de efeito estufa, participação de 45% de energias renováveis e de 18% da 

bionergia na matriz energética (BRASIL, 2017).  

No Brasil, os dois principais biocombustíveis utilizados são o etanol, obtido a partir de 

cana-de-açúcar e, em escala crescente, o biodiesel, que é produzido a partir de óleos vegetais 

ou de gorduras animais e adicionado ao diesel de petróleo em proporções variáveis. As políticas 

energéticas implementadas, no Brasil, a partir do início da década de 1970, foram primordiais 

para inserção do álcool e do biodiesel na matriz energética do país (ETENE, 2019). 

 

3.1.1 Processamento Industrial da Cana de Açúcar e a Vinhaça como 

Subproduto 

 

A cana-de-açúcar foi introduzida no Brasil em 1532 e, desde então, tem relevância na 

economia. A cadeia agroindustrial da cana-de-açúcar é uma das mais antigas e está associada 

aos grandes eventos históricos do país (FARINA, 1998). Quando ocorreu a crise do petróleo 

em países do Oriente Médio, em 1973, o Brasil importava cerca de 80% do petróleo consumido 

no país. Sendo assim, o governo iniciou uma série de ações como investimentos no setor 

sucroenergético com o propósito de reduzir a importação e consumo de diesel (VIEIRA et al., 

2007).  

De acordo com Moraes e Shikida (2002), além da instabilidade dos países do Oriente 

Médio, outros fatores são responsáveis pelo aumento da produção e uso do etanol, dentre eles: 

o risco do esgotamento das reservas de petróleo, o crescimento demográfico mundial, alta de 

preços de combustíveis fósseis, além disso o etanol possui caráter renovável e polui menos, 

quando comparado com a gasolina. 

Com a criação do Proálcool, em 1975, a indústria de etanol no Brasil foi consolidada e o 

crescimento do cultivo de cana foi estimulado, contribuindo com a redução da dependência do 

petróleo como fonte energética (CHRISTOFOLETTI, 2013). Como consequência, o volume de 

vinhaça, resíduo proveniente da destilação do etanol, aumentou e, desse modo, as 

consequências de sua deposição no ambiente passaram a se tornar mais perceptíveis. Com isso, 

foram desenvolvidos estudos sobre alternativas ambientalmente corretas para sua disposição e 

o país tornou-se referência nos estudos sobre cana-de-açúcar (SILVA, 2012).  

Os efeitos sociais do setor sucroenergético se fundamentam na geração de 

aproximadamente 950 mil empregos diretos, que somados aos indiretos totalizam cerca de três 

milhões de empregos. O número de produtores independentes de cana de açúcar é também 

expressivo, aproximando se de 70 mil em todo o Brasil. Com faturamento na ordem de 80 
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bilhões de reais, a cadeia produtiva da cana de-açúcar enquadra-se como o 4º segmento na pauta 

de exportação do agronegócio brasileiro (ASSAD, 2017). 

O Brasil produz etanol em grande escala para combustível automotivo. De acordo com a 

Agência Internacional de Energia (International Energy Agency -IEA) (2015), o país ocupa a 

segunda posição entre os maiores produtores de etanol, sendo superado apenas pela produção 

dos Estados Unidos (EUA), principalmente a partir do milho. No Brasil, para cada litro de 

etanol produzido, são gerados, em média, 13,70 litros de vinhaça (CAVALETT et al., 2012). 

Considerando uma produção de aproximadamente 27,7 bilhões de litros de etanol na safra 

2017/18 (CONAB, 2018), estima-se que a produção média de vinhaça foi de aproximadamente 

379 bilhões de litros.  

De acordo com os dados do 3° levantamento da safra de cana 2019/20, realizado pela 

CONAB (2019), das 642,7 milhões de toneladas de cana-de-açúcar a serem moídas no Brasil, 

cerca de 65% são destinadas à produção de etanol e 35% para açúcar. O crescimento foi 3,6% 

em relação à safra anterior. Já a área diminuiu 1,3%, alcançando 8,48 milhões de hectares. Esse 

fato se deve à boa produtividade dos canaviais que marca atualmente 75,70 toneladas/hectare e 

aumento de 4,9%. Em algumas regiões, os cultivadores estão mudando as áreas de produção 

para as de renovação, em busca de maior produtividade. 

Com base nos dados pode-se observar uma tendência de um incremento considerável na 

produção de álcool em relação ao açúcar. Esta tendência responde ao comportamento dos dois 

mercados, pois o consumo do açúcar tem um padrão estável de crescimento, e o álcool, por sua 

qualidade como combustível automotor, ocupa espaços significativos como um produto de 

fonte limpa e renovável, com capacidade de adição e substituição da gasolina (CONAB, 2008). 

Na produção de etanol é necessário diferenciar o etanol anidro, que é caracterizado pelo 

teor alcoólico mínimo de 99,3º (INPM- Instituto Nacional de Pesos e Medidas), utilizado como 

combustível para veículos e como matéria-prima na indústria de tintas, solventes e vernizes. E 

o hidratado, que é uma mistura hidroalcoólica, com teor alcoólico mínimo de 92,6º (INPM), é 

usado na indústria farmacêutica, alcoolquímica e de bebidas, no combustível para veículos e 

em produtos para limpeza (NOVA CANA, 2017). 

A produção total de etanol na safra 2019/20, proveniente da cana-de-açúcar e do milho, 

é de 35,50 bilhões de litros, com um acréscimo de 7,2%, comparado à safra 2017/18. Só da 

extração da cana são 33,80 bilhões de litros e crescimento de 4,6%. Desse total, a maior parte 

vai para o etanol hidratado, gerando 23,60 bilhões de litros, enquanto que o anidro corresponde 

10,20 bilhões (CONAB, 2019). Na tabela 1, estão descritas as etapas do processo industrial 

para produção de etanol a partir da cana-de-açúcar. 
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Tabela 1- Processamento da cana-de-açúcar para produção de etanol. 

Etapa Descrição 

Lavagem 

A cana de açúcar, chegando às usinas em sua forma pura, é colocada em 

uma esteira rolante e submetida a lavagem. Na sequência, é picada e passa 

por um eletroímã que retira materiais metálicos do produto. 

Moagem 

A cana é moída por rolos trituradores, produzido um líquido, chamado 

melado (70% do produto original vira melado e 30% se transforma em 

bagaço). O melado, continua no processo de fabricação de etanol. 

Eliminação de 

impurezas 

O líquido passa por uma peneira e segue para o processo de decantação. 

Depois, o melado puro é extraído e recebe o nome de caldo clarificado, que 

posteriormente é aquecido para eliminar microrganismos. 

Fermentação 

O caldo é levado aos tanques e misturado a um fermento com leveduras, 

que quebram as moléculas de glicose, produzindo etanol e gás carbônico. 

Nessa etapa é produzido o vinho fermentado. 

Destilação 

Estando o etanol misturado ao vinho fermentado, o próximo passo é separá-

lo da mistura. Para isso, o líquido é distribuído em colunas de destilação, 

sendo aquecido até evaporar, seguido do processo de condensação. Dessa 

forma, o vinho é separado do etanol. 

Desidratação 

Com o álcool hidratado preparado, basta retirar o restante de água contida 

nele para transformá-lo em álcool anidro. Essa é a etapa de desidratação, 

em que um solvente é adicionado ao álcool hidratado, misturando-se 

apenas com a água, e são evaporados juntos. Permanece apenas o álcool 

anidro. 

Fonte: Nova Cana (2017). 
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As usinas anexas produzem açúcar e etanol e a vinhaça gerada é proveniente de um mosto misto. As usinas autônomas, produzem apenas 

etanol e, nesse caso, a vinhaça é originada a partir do caldo de cana. Na Figura 1 está ilustrado, resumidamente, uma típica usina do tipo anexa.  

 

Figura 1- Fluxograma simplificado do processamento da cana-de-açúcar para produção de açúcar e etanol 

.  

                                            Fonte: Adaptado de Moraes et al., (2015). 
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Os resíduos sólidos gerados no processo de produção de açúcar e etanol a partir da cana-

de-açúcar, possuem uma destinação satisfatória, visto que o bagaço e parte da palha resultantes 

do processamento são queimados em caldeiras para geração de vapor e eletricidade. Porém, o 

processo de produção do etanol e açúcar gera grandes volumes de águas residuárias, 

especialmente a vinhaça, podendo causar sérios problemas ambientais dependendo da 

destinação desse resíduo (MORAES; ZAIAT; BONOMI, 2015). 

A vinhaça é um subproduto proveniente da destilação de uma dissolução alcoólica 

chamada “vinho”. O vinho é um produto da fermentação alcoólica do caldo de cana, do melaço 

ou da mistura de ambos em distintas proporções. De acordo com a localização, a vinhaça recebe 

diferentes nomes, como vinhoto, restilo ou garapão (ELIA NETO, 2014)  

A vinhaça possui uma alta demanda química de oxigênio (DQO), além de conter potássio 

(K), nitrogênio (N), cálcio (Ca) e magnésio (Mg), que são os principais componentes químicos, 

sendo K o elemento mineral mais importante, justificando o uso agrícola do subproduto na 

fetirrigação (PRADO et al., 2013). Vale ressaltar que a caracterização da vinhaça varia de 

acordo com a matéria prima utilizada. Na Tabela 2 estão apresentadas características 

composicionais básicas de vinhaças de cana-de-açúcar, tendo em vista o emprego de caldo e 

melaço. 

No Brasil, a vinhaça é comumente aplicada no solo como fertilizante para a cultura da 

cana-de-açúcar devido aos seus altos níveis de matéria orgânica e nutrientes (NASPOLINI et 

al., 2017). Embora estudos tenham associado resultados benéficos à fertirrigação (BARROS, 

2012), incluindo redução de gastos com fertilizantes inorgânicos, a disposição da vinhaça no 

solo pode gerar impactos negativos a longo prazo (FUESS et al., 2014), como o acúmulo de 

nutrientes no solo, incluindo salinização e fertilização excessiva do mesmo, levando à lixiviação 

de sais para as águas subterrâneas, aumentando a instabilidade do solo e/ou eutrofização dos 

corpos d'água. Além da contaminação com metais tóxicos, como zinco, cobre ou bário, entre 

outros metais, quantificados na Tabela 3, pode ocorrer a acidificação permanente do solo e dos 

recursos hídricos, assim como causar interferência no processo de fotossíntese devido à alta cor 

e turbidez da vinhaça e/ou entupimento nos poros do solo por sobrecarga orgânica. Esses fatores 

diminuem a transferência de oxigênio e a atividade microbiana, além de causar odores 

desagradáveis (FUESS; GARCIA, 2014). 
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Tabela 2- Características físico-químicas de vinhaças de cana-de-açúcar. 

 Matéria-prima 

 Caldo + Melaço Melaço Caldo 

pH 4,6 4,0 3,9 

DQO (g.L-1) 35,2 121,0 42 

DBO (g.L-1) 16,7 ND 11,3 

Nitrogênio (mg.L-1) 700 1,3 70 

Fósforo (mg.L-1) 160 141 200 

Potássio (mg.L-1) ND 7,2 2,300 

Referências 
Ferraz Jr. et al., 

(2014b) 

España-Gamboa et 

al., (2012) 

Ferreira et al., 

(2011) 

                Fonte: Elaboração própria. 

                Siglas: ND= dado/valor não disponível. 

 

Tabela 3- Metais pesados encontrados na vinhaça da cana-de-açúcar. 

Elementos Concentração (mg.L-1) 

Bário (Ba) 0,41 

Cromo (Cr) 0,04 

Cobre (Cu) 0,35 

Mercúrio (Hg) 0,0019 

Molibdênio (Mo) 0,008 

Níquel (Ni) 0,03 

Zinco (Zn) 1,66 

                Fonte: Adaptado de Christofoletti et al., (2013). 

 

Devido aos impactos negativos citados, países como EUA e Uruguai, proibiram o uso 

da vinhaça como fertilizante (RFS2, 2010). Porém, a aplicação da vinhaça ainda é recomendada 

e legal no Brasil. Na década de 1970, leis restritivas proibiam a descarga de vinhaça em corpos 
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d'água, incentivando, assim, a fertirrigação (DIAS et al., 2015). As grandes áreas onde era 

depositada a vinhaça, foram chamadas de “áreas de sacrifício”, e com o passar do tempo, 

tornavam-se inutilizadas (GRANATO, 2003).  

Ribeiro et al., (2010) enfatizaram que deve ser dada atenção especial a áreas que recebem 

vinhaça, por um longo período de tempo, pois estas estão eventualmente sujeitas a 

contaminação por chumbo. Da mesma forma, Madrid e Díaz (1998) observaram aumento da 

lixiviação de zinco e cobre quando a vinhaça concentrada, a partir da beterraba, foi depositada 

no solo, e sugeriram uma remoção prévia de compostos solúveis orgânicos, a fim de minimizar 

os danos. Segundo Alves e Lavorenti (2004), o fosfato e a matéria orgânica prejudicam a 

adsorção de sulfato na superfície do solo. Em consequência, é provável que ocorra lixiviação 

de sulfato, como observado por Motavalli et al., (1993) e Dynia e Camargo (1995), em alguns 

latossolos brasileiros.         

A partir das informações apresentadas nesse tópico e tendo em vista que os avanços 

científicos e tecnológicos alcançados nos últimos anos proporcionaram desenvolvimento de 

pesquisas voltadas à recuperação de energia e produtos a partir de subprodutos, através de 

tratamentos biológicos a digestão anaeróbia é uma alternativa viável para a disposição da 

vinhaça, minimizando o impacto ambiental do uso desse subproduto como fertilizante 

(MORAES; ZAIAT; BONOMI, 2015; SILVEIRA, 2015; FERRAZ JR. et al., 2016; 

LAMAISON et al., 2015; LAZARO et al., 2014; SANTOS et al., 2014b).  

O etanol e o biodiesel são os biocombustíveis mais utilizados no Brasil (ETENE, 2019). 

Durante o processamento, ambos geram subprodutos que podem ser utilizados na produção de 

energia. O glicerol é o principal subproduto gerado na indústria de biodiesel, apesar de ser 

utilizado em várias indústrias, o mercado atual não é suficiente para utilizar esta substância 

(DASARI et al., 2005; LEONETI et al., 2012; PEITER et al., 2016). Assim como a vinhaça de 

cana-de-açúcar, o glicerol pode ser empregado nos processos de digestão anaeróbia para 

obtenção de biogás, visto que é considerado uma boa fonte de carbono para os microrganismos 

(RIVALDI et al., 2007). 

 

3.1.2  Setor de Biodiesel no Brasil e o Glicerol como Subproduto 

 

O biodiesel é uma alternativa ecológica de combustível para veículos, comumente 

produzido pela transesterificação de ácidos graxos de cadeia longa (AGCL), presentes em 

gorduras vegetais e animais ou até mesmo em resíduos gordurosos. Apresenta algumas 

características vantajosas sobre o diesel à base de petróleo, como a sua biodegradabilidade, não 
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é tóxico, possui índices baixos de emissões de poluentes, e pode ser produzido por materiais 

renováveis e de baixo custo (RAMOS et al., 2011). 

A transesterificação é o método mais utilizado no Brasil para a produção de biodiesel 

(Figura 2), no qual o óleo (triglicerídeo) reage com um álcool simples (metanol ou etanol), 

formando como produto principal o biodiesel e o glicerol como subproduto. No final do 

processo, o glicerol e os ésteres formam uma massa líquida de duas fases que podem ser 

facilmente separáveis por decantação. Na fase superior, encontram-se os ésteres metílicos ou 

etílicos constituintes do biodiesel. E na fase inferior, contém as impurezas, resultantes tanto da 

transesterificação (água, sais, ésteres, álcool e óleo residual) quanto da formação de sabão 

devido à reação dos ácidos graxos livres com excesso de catalisador (RIVALDI et al., 2007; 

CORDEIRO et al., 2011). 

Figura 2 - Processo de transesterificação. 

 

          Fonte: Ma e Hanna (1999). 

 

Na Figura 3 está apresentado o fluxograma do processo produtivo do biodiesel, o qual 

se inicia pela escolha da matéria-prima utilizada no processo. A etapa de preparação consiste 

nos processos de clareamento (remoção de pigmentos) e degomagem (retirada de resquícios de 

umidade), as quais preparam o óleo ou a gordura para o processo de transesterificação. Tal 

processo ocorre em meio alcalino e em temperatura próxima a 60°C. Após a reação de 

transesterificação é obtida uma massa constituída por duas fases: mais densa e menos densa, as 

quais são separáveis por decantação (em tanques horizontais) ou centrifugação (KNOTHE; 

GERPEN,2006).
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Figura 3 - Fluxograma simplificado do processo produtivo do biodiesel. 

 

                                                                 Fonte: Knothe; Gerpen (2006).
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De acordo com dados da Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis 

(ANP) (2018), o Brasil é o segundo maior produtor e consumidor mundial de biodiesel, sendo 

superado apenas pelo EUA. O processamento de biodiesel no Brasil em 2017 foi de 4,29 

milhões de m3, no mesmo ano o EUA produziu 7 bilhões de m3. O Brasil possui elevada 

capacidade ociosa em todas as regiões (Tabela 4). 

 

Tabela 4- Capacidade normal e produção de biodiesel, por região, no Brasil (2017). 

Região 
Capacidade 

(Mil m3/ano) 

Produção 

(Mil m3.ano-1) 

Produção/Capacidade 

(%) 

Norte 241,6 7,8 3,20 

Nordeste 455,4 290,9 63,90 

Sudeste 664,0 334,1 50,30 

Centro-Oeste 3.026,3 1.896,3 62,70 

Sul 2.918,3 1.762,2 60,40 

Brasil 7.350,6 4.291,3 58,70 

             Fonte: ANP (2018). 

 

O Programa Nacional de Produção e Uso de Biodiesel (PNPB) foi lançado em 2004 com 

o objetivo de aumentar a produção e uso de biodiesel de forma sustentável. Para atender aos 

objetivos propostos foram criados diversos instrumentos como o Programa de Financiamento a 

Investimentos em Biodiesel (PFIB) e a redução fiscal. O PNPB tinha como intenção priorizar 

as regiões Norte e Nordeste, a mamona como matéria-prima e a agricultura familiar (ETENE, 

2019).  

Em 2005, o biodiesel foi introduzido na matriz energética brasileira, através da Lei n° 

11.097, de 13 de janeiro de 2005 que estabeleceu, para todo o território nacional, a adição de 

biodiesel ao diesel de no mínimo 2% a partir de janeiro de 2008 e de 5% a partir de janeiro de 

2013. O modo de utilização e o regime tributário foram distinguidos por região de plantio, 

oleaginosa e categoria de produção, agronegócio e agricultura familiar (BRASIL, 2005). Em 

2018, o Conselho Nacional de Política Energética (CNPE) aprovou o percentual de 10% de 

biodiesel misturado ao óleo diesel (ETENE, 2019). Na Figura 4 são apresentados os percentuais 

de adição de biodiesel ao diesel, no Brasil, ao longo dos anos. 
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Figura 4 - Evolução dos percentuais de adição de biodiesel ao diesel ao longo dos anos. 

 

                                Fonte: ANP (2019e); ANP (2018). 

 

Por ter uma cadeia produtiva já consolidada, a soja foi a oleaginosa que deu início à 

produção de biodiesel (SAMPAIO; BONACELLI, 2018). E mesmo após a implantação do 

PNPB, o óleo de soja ainda é a matéria-prima mais utilizada para a produção de biodiesel no 

Brasil (Tabela 5). Segundo Souza et al., (2015) os incentivos oferecidos pelo PNPB não foram 

suficientes para viabilizar a produção de óleo de mamona e outras oleaginosas, que possuem 

pouca viabilidade econômica. Sampaio e Bonacelli (2018) relatam que a cultura contribuiu para 

a concentração da produção de biodiesel no Centro-Oeste e Sul do país.  

 

Tabela 5- Matéria-prima utilizada para produção de biodiesel, no Brasil (m3). 

Matéria-prima 2013 2014 2015 2016 2017 
* 

(%) 

Óleo de soja 2.231.464 2.625.558 3.061.027 3.020.819 3.072.446 71,6 

Óleo de algodão 64.359 76.792 78.840 39.628 12.426 0,3 

Gordura animal (1) 578.427 675.861 738.920 622.311 720.935 16,8 

Outros materiais 

graxos(2) 
46.756 37.225 60.086 134.297 483.544 11,3 

Total 2.921.006 3.415.466 3.938.873 3.817.055 4.289.251 100 

Fonte: ANP (2018).  *Representatividade de produção por matéria-prima. 

Notas: 1) Gordura bovina, gordura de frango e gordura de porco. 2) Óleo de palma, amendoim, nabo-forrageiro, 

girassol, mamona, sésamo, fritura, entre outros. 
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O PNPB não foi eficaz em alcançar as populações das regiões Norte e Nordeste. Em 

2014, a maioria das matérias-primas para produção de biodiesel foram fornecidas por 

agricultores da região Sul (85%), apenas 7% por agricultores da região Nordeste, visto que a 

agricultura familiar desta região não produziu volume de mamona suficiente para atender a 

demanda gerada pelos crescentes percentuais de mistura obrigatória do biodiesel ao diesel 

(SOUZA et al. 2015; SAMPAIO; BONACELLI, 2018).  

A ampliação da mistura de biodiesel de 6% para 10%, entre 2014 e 2018, resultou no 

aumento de 56,40% da produção de biodiesel no Brasil. O produto é comercializado através de 

leilões em quantidade suficiente para compor a mistura imposta pela legislação. A maior parte 

da produção de biodiesel no Brasil está concentrada no Sul e Centro-Oeste, o que está 

relacionada à ampla participação da soja como matéria-prima para produção de biodiesel 

(ETENE, 2019). 

O glicerol é o principal subproduto da indústria de biodiesel. Aproximadamente 10% do 

volume total de biodiesel produzido corresponde ao glicerol (DASARI et al., 2005). Este 

subproduto apresenta impurezas, dentre elas encontram-se os ácidos graxos (SILES LÓPEZ et 

al., 2009), metanol, catalisadores, sais de potássio e sódio, metais pesados, sabão (RYWINSKA 

et al., 2009), água, lignina e outras impurezas orgânicas (PAPANIKOLAOUA et al., 2008). A 

concentração destas impurezas no glicerol residual, bem como alguns parâmetros físico-

químicos como pH, densidade, cor e concentração de matéria orgânica, varia em função da 

natureza do óleo vegetal ou animal e do processo de fabricação de biodiesel (LIANG et al., 

2010; MA et al., 2008). Na Tabela 6 estão apresentadas algumas propriedades físico-químicas 

do glicerol à temperatura de 20°C. 

As propriedades físicas do glicerol podem ser explicadas pela sua estrutura molecular 

(Figura 5), que permite várias ligações de hidrogênio. Devido a presença de um grupo OH 

ligado a cada um dos três átomos de carbono, o glicerol tem grande potencial para participar de 

uma variedade de reações químicas. 
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Tabela 6- Propriedades físico-químicas do glicerol. 

Parâmetros Valores 

Massa molecular 92,09 g.mol-1 

Densidade 1,26 g.cm-3 

Viscosidade 1,50 Pa s 

Ponto de fusão 18,2°C 

Ponto de ebulição 290°C 

Ponto de fulgor 160°C 

Tensão superficial 64,00 nN.m-1 

                                  Fonte: Adaptado de Lide (2006). 

 

Figura 5 - Estrutura molecular do glicerol. 

 

                                                         Fonte: Guia IUPAC (2002). 

 

O glicerol pode ser utilizado em várias indústrias. Na Figura 6 estão apresentados os 

principais setores industrias que utilizam o glicerol como matéria-prima. Vale salientar que, por 

possuir impurezas pode afetar e encarecer o seu processamento industrial.  

Com o intuito de evitar futuros problemas derivados da acumulação de glicerol, uma vez 

que o mercado atual não é suficiente para consumir a grande produção dessa substância, e para 

tornar a produção de biodiesel mais competitiva, torna-se necessário buscar alternativas para 

utilização desse resíduo, de modo a estabilizar o preço e a oferta do biodiesel e do seu 

subproduto (DASARI et al., 2005; LEONETI et al., 2012; PEITER et al., 2016). 

Os produtores de biodiesel têm pouco incentivo financeiro para purificar o glicerol bruto e, 

por conter metanol, é considerado perigoso. Portanto, é fundamental o desenvolvimento de 

processos inovadores para o gerenciamento e utilização do glicerol. A longo prazo, à medida 

que os suprimentos continuarem a aumentar, o glicerol se tornará um produto químico versátil 

para a produção de compostos de alto valor dentro de uma biorrefinaria integrada (TACONI; 

VENKATARAMANAN; JOHNSON, 2009). 
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Figura 6 - Principais setores industrias que utilizam o glicerol como matéria-prima. 

 

   Fonte: Adaptado de Pagliaro et al., (2007). 

 

 Embora o glicerol seja estruturalmente semelhante aos açúcares, o carbono no glicerol 

encontra-se em estado mais reduzido. Sendo assim, quando comparado à glicose, a fermentação 

de glicerol gera o dobro de equivalentes de redução que devem ser oxidados, resultando em 

maiores rendimentos de compostos mais reduzidos, como butanol, etanol e 1,3-propanodiol. 

(TACONI; VENKATARAMANAN; JOHNSON, 2009).  

 

 HIDROGÊNIO: UTILIZAÇÃO, OBSTÁCULOS E PERSPECTIVAS FUTURAS 

 

Há muitos processos para produção de H2 a partir de fontes convencionais e alternativas 

(Figura 7). Os processos, de modo geral, são classificados em dois: físico-químicos (por meio 

da eletrólise (YING et al., 2020), gaseificação de carvão (AL-ZAREER, DINCER E ROSEN, 

2020) e reforma à vapor de hidrocarbonetos, normalmente por gás natural (KALAMARAS; 

EFSTATHIOU, 2013) e biológicos (biofotólise da água usando algas e cianobactérias 

(SENGMEE et al., 2017), fotofermentação (GARCÍA-SÁNCHEZ et al., 2018) e digestão 

anaeróbia (MENEZES; SILVA, 2019). O gás natural é a principal fonte para a produção de H2, 

pelo método de reforma do metano a vapor, porém devido ao elevado custo do gás natural e sua 

alta taxa de depleção não se torna atrativo (KALAMARAS; EFSTATHIOU, 2013). 
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Figura 7 - Produção de hidrogênio através de diferentes fontes utilizadas. 

 

                 Fonte: Adaptado de Kalamaras e Efstathiou (2013). 

 

O H2 é utilizado principalmente nas refinarias de petróleo, produção de amônia, 

fertilizantes (GADOW et al., 2013) e, em menor grau, para refino de metais, como o níquel, 

molibdênio, cobre, zinco, urânio e chumbo (KRAUSE et al., 2013). Além disso, o H2 é usado 

para refino e dessulfuração (reações de hidrogenação, hidrodessulfurização), hidrogenação de 

resíduos perigosos (dioxinas, PCB), síntese de metanol, etanol, éter dimetílico (DME), gás para 

tecnologia de síntese líquida (GTL), combustível de foguete, veículos e fornos industriais 

(PANDEY; PRAJAPATI; SHETH, 2019).  

Vale salientar que o H2 tem propriedades mais vantajosas quando comparado com a 

gasolina e o diesel, possui maior fração de energia por massa entre todos os combustíveis 

conhecidos e a sua combustão gera apenas água, não poluindo o ambiente (DUTTA, 2014), 

velocidade de queima rápida, sem necessidade de atomização, número de octanas altamente 

eficaz, potencial de formação de ozônio e maior limite de inflamabilidade com ar. Portanto, os 

veículos movidos a H2 serão significativamente mais eficientes do que os veículos movidos a 

combustíveis convencionais (BALAT, 2008). 

Apesar das vantagens e do interesse na produção biológica de H2, os avanços técnicos 

envolvidos nos processos biológicos são extremamente necessários para que o mercado de H2 

seja economicamente viável (GUO et al., 2010). O custo do H2, por unidade de energia, é mais 

do que o dobro do custo do diesel e da gasolina, o seu uso como recurso energético tem sido 

restrito devido aos elevados custos de produção. O desenvolvimento de pesquisas envolvendo 

o H2 podem contribuir com a produção ambientalmente sustentável, em termos de custo mais 

competitivo em relação aos combustíveis de petróleo (ACAR; DINCER, 2013). 

Existem algumas barreiras tecnológicas que devem ser superadas para a transição de um 

sistema de energia baseado em carbono (combustível fóssil) para uma economia baseada em 
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H2. O uso do H2 exige algumas medidas para uma distribuição sustentável do produtor até os 

usuários finais, como instalações de suporte, estações de abastecimento entre outros conceitos 

e tecnologias (PANDEY; PRAJAPATI; SHETH, 2019). 

Os principais mercados de H2 dependem principalmente de quatro fatores: (a) o custo 

do H2, (b) a taxa de avanços de várias tecnologias que usam H2, (c) potenciais restrições de 

longo prazo sobre os gases de efeito estufa, e (d) o custo dos sistemas de energia concorrentes 

(MÜLLER; ARLT, 2013) 

Apesar dos obstáculos, o futuro da economia de H2 é promissor. Sabe-se que, atualmente, 

a demanda mundial de energia está aumentando devido às relações entre as atividades humanas 

com aparelhos movidos a energia elétrica, a mecanização rápida, a melhoria dos padrões de 

vida e o aumento do consumo de energia global. Já foi identificado que a energia gerada a partir 

de combustíveis fósseis tem duas grandes preocupações: i) poluição, causando aquecimento 

global, mudanças climáticas, entre outros efeitos nocivos, ii) não é sustentável por um período 

mais longo (PANDEY; PRAJAPATI; SHETH, 2019). 

No Plano Nacional de Energia (PNE) as metas de biogás são consideradas, incluindo o 

desenvolvimento de uma cadeia de serviços de biogás em 2030 e a geração de eletricidade 

utilizando 13% do potencial teórico de produção de biogás, a partir de resíduos agrícolas, em 

2050 (EPE, 2014).  

A produção biológica de H2, vem ganhado crescente destaque, apesar dos custos de 

produção energia, a partir de combustíveis fósseis, tenham se apresentado mais vantajosos em 

comparação ao uso de fontes renováveis, espera-se uma alteração neste cenário, devido à 

pressão pela adequação ambiental, as vantagens do processo e os avanços tecnológicos 

(ELBESHBISHY et al., 2017; FERREIRA et al., 2018; YADAV; PARITOSH; 

VIVEKANAND, 2019). 

 

 PRODUÇÃO BIOLÓGICA DE HIDROGÊNIO VIA PROCESSOS 

FERMENTATIVOS 

 

A digestão anaeróbia é um processo biológico, no qual um consórcio microbiano 

estabiliza a matéria orgânica na ausência de oxigênio, por meio de reações bioquímicas 

complexas. Em síntese, o processo de digestão anaeróbia ocorre em quatro etapas principais: 

1) Hidrólise, 2) Acidogênese, 3) Acetogênese e 4) Metanogênese. Na Tabela 7 estão 

apresentadas as estequiometrias e variações da energia livre de Gibbs das principais reações 

que ocorrem na digestão anaeróbia. 
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A hidrólise consiste na quebra de moléculas complexas (proteínas, lipídios e carboidratos) 

em moléculas mais simples (aminoácidos, ácidos graxos, açúcares) por meio de enzimas 

hidrolíticas para que possam penetrar na membrana celular dos microrganismos (BUNDHOO; 

MOHEE, 2016). Em seguida ocorre a acidogênese, em que os compostos hidrolisados são 

transformados em H2, gás carbônico (CO2) e ácidos orgânicos voláteis, como ácido lático, 

acético, butírico, entre outros. A rota metabólica que o processo irá seguir depende de fatores 

ambientais e nutricionais que selecionam os organismos no sistema. A partir das principais rotas 

de transformação, cada sistema apresentará um determinado rendimento, uma vez que a 

concentração final de H2 depende da rota de acidificação (FERNANDES et al., 2010). A 

acetogênese ocorre posteriormente, produzindo H2, CO2 e acetato (SAADY, 2013), e é seguida 

pela metanogênese, em que as arqueias metanogênicas hidrogenotróficas transformam o H2 e 

CO2 em metano (CH4) e as arqueias metanogênicas acetoclásticas transformam o acetato em 

CH4 e CO2 (MOSEY, 1983). 

Quando o processo anaeróbio visa a geração de energia, devem estar presentes 

microrganismos formadores de formiato, acetato, H2 e dióxido de carbono. Porém, nem todas 

as reações de acetogênese ocorrem espontaneamente sob condições ambientais padrões (pH 

neutro, 25ºC e 1 atm), como é o caso do propionato, butirato e etanol, sendo necessário que 

ocorra um mecanismo de remoção de H2 do meio, e assim ocasione o deslocamento da reação 

no sentido de formar acetato, H2 e dióxido de carbono (na forma de íon bicarbonato). Um dos 

mecanismos de remoção de H2 do meio é através do seu consumo pelas arqueas metanogênicas 

hidrogenotróficas. Quando a pressão de H2 no meio está entre 10-4 e 10-6 atm, as reações se 

tornam termodinamicamente favoráveis (LETTINGA et al., 1999). Quando o H2 é o principal 

produto desejado da digestão anaeróbia, torna-se necessário interromper o processo 

metanogênico durante a etapa em que ocorre a acidogênese, levando em consideração que, nas 

próximas etapas, ocorrerá o consumo de hidrogênio para o equilíbrio do sistema e a formação 

de metano (SIMÕES, 2017).  
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Tabela 7 - Estequiometria e variação da energia livre de Gibbs (ΔG0) das reações de acidogênese, acetogênese e metanogênese. 

Acidogênese Reação ∆G0 (KJ.mol-1) 

Glicose → Acetato C6H12O6 + 2H2O → 2CH3COO- +2CO2 + 2H+ + 4H2 -206 

Glicose → Propionato C6H12O6 + 2H+ → 2CH3CH2COO- + 2H2 + 2H+ -356 

Glicose → Butirato C6H12O6 → CH3CH2CH2COO- + 2CO2 + H+ + 2H2 -255 

Acetogênese Reação ∆G0 (KJ.mol-1) 

Propionato → Acetato 
CH3CH2COO- +3H2O → CH3COO- + H++ HCO3

- +3H2O +76,1 

Butirato → Acetato 
CH3CH2CH2COO- + 2H2O → 2CH3COO- + H+ 2H2 +48,1 

Etanol → Acetato 
CH3CH2OH +H2O → CH3COO- + H+ + 2H2 +9,6 

Lactato → Acetato CH3CHOHCOO- + 2H2O → CH3COO- + HCO3
- +H+ + 2H2 -4,2 

Bicarbonato →Acetato 2HCO3
- + 4H2 + H+ → CH3COO- + 4H2O -70,3 

Metanogênese Reação ∆G0 (KJ.mol-1) 

Acetato → Metano 
CH3COO- +H2O → CH4 +CO2+ 2HCO3

- -31,0 

Hidrogênio e Dióxido de Carbono → 

Metano 4H2 + HCO3
- + H+ → CH4 + 3H2O -135,6 

Formiato → Metano 
4HCOO- + H2O + H+ → CH4 + HCO3

- -32,6 

Fonte: Adaptado de Harper e Pohland (1986). 
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O processo biológico descrito no parágrafo anterior é denominado fermentação escura, o 

qual possui baixo consumo de energia, operação simples, utilização de diversos substratos 

orgânicos, maior taxa de produção de H2 e maior crescimento bacteriano, quando comparado 

com a fotofermentação, além de possibilitar a produção de solventes orgânicos e commodities 

químicos (WANG; WAN, 2009).  

É importante salientar que a degradação incompleta de compostos orgânicos pela via 

fermentativa limita o rendimento da produção de H2. Visto que a formação de pequenas 

moléculas como ácido láctico, ácido butírico e ácido propiônico não são conversíveis pela via 

fermentativa (LAZARO; VARESCHE; SILVA, 2015). 

 

3.3.1 Fermentação de Carboidratos 

 

  Os substratos ricos em glicose e sacarose (constituído pelos monossacarídeos glicose e 

frutose) são ideais para produzir biocombustíveis, a partir da fermentação anaeróbia em cultura 

mista (LEE et al., 2014). O gênero Clostridium, juntamente com Enterobacter e Thermo-

anaerobacterium são predominantes durante a fase de hidrólise e acidogênese de açúcares 

simples (ELSHARNOUBY et al., 2013), esses microrganismos são capazes de crescer 

utilizando a energia, proveniente da sacarose, para seus processos metabólicos. A hidrólise da 

sacarose é termodinamicamente favorável (exotérmica), assim como a oxidação da glicose, 

evidenciando que a degradação anaeróbia de carboidratos simples é energeticamente favorável 

ao metabolismo microbiano (GHIMIRE et al., 2015). A representação esquemática dos 

mecanismos que desencadeiam a formação de H2 no processo fermentativo, bem como a 

produção de metabólitos está apresentada na Figura 8.  
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Figura 8 -Esquema geral da diversidade metabólica presente na fermentação, destacando a geração de ácidos e utilização de cultura mista. 

 

 

                                                      Fonte: Adaptado de Oh et al., (2011); Saady (2013). 
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Os processos de oxirredução da fase acidogênica são mediados por carreadores de 

elétrons. Em geral, as rotas metabólicas são condicionadas pelas coenzimas de difusão livre, 

chamadas de nicotinamida adenina dinucleotídeo (NAD+) e a NAD-fosfato (NADP+). As 

bactérias acidogênicas, utilizam o fluxo de elétrons entre as moléculas de NADH (forma 

reduzida) e NAD+ (forma oxidada), transportando H2 de uma cadeia carbônica para outra 

(MOSEY, 1983) (Equação 1). Em contrapartida, para manter o equilíbrio entre as 

concentrações de NAD+ e NADH, parte do H2 pode ser liberado no meio líquido (Equação 2) 

(MOSEY, 1983). 

 

Piruvato- + NADH → Lactato- + NAD+ 

 

NADH + H+→ H2 + NAD+ 

 

A maior formação teórica de H2 ocorre quando o Acetil-CoA é metabolizado somente 

em acetato como produto final da fermentação (Equação 3) (CAI et al., 2011). 

 

Glicose → Ácido Acético 

C6H12O6 + 2H2O → 2C2H4O2 + 2CO2 + 4H2 

 

A formação dos ácidos butírico (HBu) (Equação 4) (HARPER; POHLAND, 1986) e propiônico 

(HPr) (Equação 5) (CAI et al., 2011) em sistemas anaeróbios pode ser considerada uma resposta 

das bactérias acidogênicas ao acúmulo de H2 no meio. O direcionamento das rotas metabólicas 

para produção de HBu e HPr implica a redução da produção de H2, seja a partir de menores 

rendimentos (rota do HBu) ou pelo próprio consumo do H2 (rota do HPr). 

 

Glicose → Ácido Butírico 

                                         C6H12O6 → C4H8O4 + 2CO2 + 2H2 

 

Glicose → Ácido Propiônico 

                            C6H12O6 + 2H2 → 2C3H6O6 + 2H2O 

 

O acúmulo de H2 no meio (presença em excesso de NADH) pode ocasionar desvio de 

rota metabólica para HPr (WANG; ZHOU; LI, 2006). A produção de HPr gera mais NAD+ do 

que a produção de HBu, adequando a proporção de NADH/NAD+ dentro da célula 

(1) 

(2) 

(3) 

(4) 

(5) 
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(SIVAGURUNATHAN; SEN; LIN, 2014). Além do acúmulo de H2 no meio, outros fatores 

podem acarretar no acúmulo de HPr, como mudanças nas espécies dominantes de populações 

acidogênicas causadas por variações de pH, tipo de substrato ou sobrecarga de material 

orgânico (WANG; ZHOU; LI, 2006; SIVAGURUNATHAN; SEN; LIN, 2014). 

Na Tabela 8 estão dispostos alguns metabólitos considerados atualmente commodities 

químicos, passíveis de serem produzidos por meio de processo fermentativo e que são 

substratos para a produção de compostos industriais mais complexos. 

 

Tabela 8 - Principais ácidos orgânicos produzidos pela fermentação, valores aproximados no 

mercado e possíveis aplicações. 

Ácidos 
Preço 

(US$.taçúcar-1) 
Aplicação 

Acético 600 
Polímeros (PVA); Tintas; Revestimentos; 

Intermediários têxteis; Alimentos; Polímeros 

(PET); Corantes e Pigmentos têxteis. 

Butírico 411 
Plásticos; Processos de curtimento de couro; 

Produção de medicamentos (sabor). 

Propiônico 845 
Antifungicidas na indústria alimentícia; 

Produção de medicamentos (sabor). 

   Fonte: Adaptado de Kim et al. (2018) e Freitas (2018). 

 

 

3.3.2 Fermentação do Glicerol 

 

O glicerol é considerado uma fonte de carbono assimilável por bactérias e leveduras para 

a obtenção de energia metabólica, como regulador do potencial redox e para a reciclagem de 

fosfato inorgânico dentro da célula (RIVALDI et al., 2007). O glicerol penetra na célula por 

difusão, sem a necessidade de microrganismos hidrolíticos. Dentro das células microbianas, os 

ácidos são incorporados a complexos lipídicos, tais como a membrana plasmática, ou 

catabolizados para a formação de compostos de baixa massa molar (CO2, CH4 e H2) (MENDES 

et al., 2005).  

As rotas metabólicas podem ocorrer por via redutora ou por via oxidativa (Figura 9). 

Pela via redutora, o glicerol sofre um processo de desidratação, resultando na produção de 1,3-

PDO. A rota oxidativa consiste em desidrogenar o glicerol, formando o composto 

dihidroxiacetona que, após sofrer fosforilação pode ser convertido a piruvato ou a succinato, 

que é posteriormente convertido a propionato. As reações que levam à formação de compostos 
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a partir do piruvato variam de acordo com as condições ambientais e com as enzimas que 

mediam a reação, podendo originar compostos mais simples, como 2,3 butanodiol, lactato, 

butirato, etanol, formiato, acetato, H2 e dióxido de carbono (BIEBL et al., 1999). 

Muitas espécies possuem a capacidade de fermentar o glicerol produzindo 1,3-PDO, 

entre elas podem ser citadas Citrobacter freundii, Klebsiella pneumoniae, Clostridium 

pasteurianum, Clostridium butyricum, Enterobacter agglomerans, Lactobacillus brevis, 

Lactobacillus buchneri e Bacillus welchii (XIU et al., 2007).  

De forma similar às outras fermentações, a transformação dos produtos na fermentação 

a 1,3-PDO necessita, principalmente, do pH e disponibilidade da fonte de carbono e energia. 

Quando a concentração de glicerol é o fator limitante, a formação da biomassa celular é 

otimizada e o etanol é produzido. No entanto à medida que o glicerol aparece no meio, devido 

ao aumento da inibição pelos subprodutos, a formação de etanol cessa e o rendimento de 1,3-

PDO se aproxima do seu valor máximo (BIEBL et al., 1999). 

Algumas reações que levam a formação de diferentes metabólitos, por meio de 

Klebsiella pneumonie e Clostridium butyricum, são descritas a seguir, as quais podem produzir 

concomitantemente H2 ou consumi-lo (ZENG et al., 1996): 

 

Glicerol (C3H8O3) → Ácido Acético (CH3COOH) 

C3H8O3 + H2O → CH3COOH + 3H2 + CO2 

 

Glicerol (C3H8O3) → Ácido Butírico (C4H8O2) 

2C3H8O3 → C4H8O2 + 4H2 + 2CO2 

 

Glicerol (C3H8O3) → Ácido Propiônico (C3H6O2) 

C3H8O3 → C4H6O2 + H2O 

 

Glicerol (C3H8O3) → 1,3-Propanodiol (C3H8O2) 

C3H8O3 + H2 → C3H8O2 + H2O 

 

(6) 

(7) 

(8) 

(9) 
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Figura 9 - Vias metabólicas de assimilação do glicerol por microrganismos anaeróbios e seus possíveis produtos. 

 

                                                              Fonte: Adaptado de BIEBL et al., (1999). 
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Compostos com valor agregado produzidos a partir do glicerol podem ser utilizados em 

diversas aplicações na indústria. Na tabela 9, estão descritas as possíveis aplicações desses 

produtos e os microrganismos produtores.  

 

Tabela 9- Produtos com valor agregado, produzidos a partir do glicerol, e as suas aplicações. 

Produto Aplicação 
Microrganismos 

produtores 
Referências 

Etanol 

Produção de bebidas alcoólicas, 

de combustíveis e de biodiesel 

 

Kluyvera 

cryocrescens, 

Enterobacter 

aerogenes 

 

Chatzifragkou; 

Papanikolaou 

(2012) 

 

Polihidroxialca

noatos 

Produção de embalagens, na 

área médica, indústria 

farmacêutica e na agricultura 

 

Pseudomonas 

 

 

Papanikolaou 

(2012) 

 

Hidrogênio 
Geração de energia 

 

Enterobacter 

Clostridium, 

Rhodopseudomonas 

Syntrophomonas 

 

Dounavis et al. 

(2015) 

Ácidos 

orgânicos 

Indústria de alimentos, indústria 

química e na produção de 

polímeros 

 

Yarrowia lypolitica, 

Anaerobiospirillum 

Succiniciproducen, 

Propionibacteria 

 

Paranhos; Silva 

(2020) 

 

Metano 
Geração de energia 

 

Methanoplanus, 

Methanosaeta, 

Methanosarcina, 

Methanobacterium 

 

Meier 

(2020) 

 

1,3-

Propanodiol 

Produção de poliésteres, 

poliuretanos, tintas, 

lubrificantes, resinas, 

anticoagulantes e cosméticos 

 

Klebsiella, 

Citrobacter, 

Enterobacter, 

Clostridium, 

Propionibacterium, 

Anaerobiospirillum 

 

Paranhos; Silva 

(2020) 

 

Fonte: Elaboração própria. 
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3.3.3 Resíduos Utilizados na Produção de Hidrogênio 

  

 Os principais critérios para seleção de substratos adequados para a produção biológica 

de H2 são a disponibilidade, o custo, a pureza do substrato e a sua biodegradabilidade. Muitos 

dos processos que produzem H2 a partir de biomassa são complementares aos processos de 

produção de biomateriais. Portanto, países de grandes economias agriculturais possuem 

potencial para se desenvolverem economicamente de forma significativa ao incorporarem a 

bioenergia na bioindústria. (SHOW et al. 2012). A produção de H2 utilizando resíduos 

orgânicos como substrato é uma abordagem de baixo custo e promissora. O uso de matérias-

primas de menor custo pode tornar os processos de produção de H2 mais competitivos em 

relação aos processos convencionais (eletrólise, gaseificação de carvão e reforma à vapor de 

hidrocarbonetos) (VI; SALAKKAM; REUNGSANG, 2017). 

A aplicação da digestão anaeróbia no tratamento de vinhaça de cana-de-açúcar pode ser 

considerada uma opção tecnológica atrativa, baseando-se na disponibilidade da água residuária 

e nas concentrações apreciáveis de carboidratos residuais usualmente observadas em sua 

composição. Ferraz Júnior et al. (2014) utilizaram a vinhaça de cana-de-açúcar para avaliar o 

efeito da taxa de carregamento orgânico (TCO) na produção de H2.  Para isso, os autores 

utilizaram quatro reatores de leito fixo (55°C) e tempo de detenção hidráulica (TDH) variando 

entre 24 e 8 h, correspondente a valores de TCO entre (36,20-108,80 kg DQO.m-3.d-1). A maior 

porcentagem de H2 foi registrada no reator operado com o TDH de 8 h(108,6 kg DQO m-3.d-1). 

No entanto, os valores máximos de produtividade volumétrica de hidrogênio (PVH) e 

rendimento de H2 (HY) (1.023 mL H2.d
-1.L-1 e 2,4 mol H2.mol carboidrato-1, respectivamente), 

foram obtidos com TDH de 12 h (TCO de 72,4 kg DQO.m-3.d-1). 

 A produção fermentativa de H2 foi estudada por Santos et al. (2014b) e, assim como 

Ferraz Júnior et al. (2014), utilizaram a vinhaça de cana-de-açúcar como substrato. Os autores 

avaliaram o efeito do TDH na produção de H2, utilizando dois reatores de leito fluidificado 

(RALF) (RALF 1 e RALF 2), sob condições termofílicas (55°C), com concentrações de 10 e 

30 g DQO.L-1, respectivamente. O TDH variou entre 6 e 1 h (TCO: 40 e 240 kg DQO.m-3.d-1) 

no RALF 1 e para o RALF 2 variou entre 8 e 1 h (TCO: 90 e 720 kg DQO.m-3.d-1). O maior 

valor de HY observado no RALF 1 foi de 2,86 mmol.g-1 DQO aplicada (40 kg DQO.m-3.d-1), 

no TDH de 6 h. O maior valor de HY registrado no RALF 2 (0,79 mmol.g-1DQO aplicada), 

com TDH de 6 h (120 kg DQO.m-3.d-1), foi menor que o obtido no RALF 1. Assim como no 

HY a PVH foi maior no RALF 1 (47,04 L H2.d
-1.L-1), com TDH de 1 h (240 kg DQO.m-3.d-1), 



60 

enquanto que no RALF2 foi obtida a PVH máxima de 19,44 L H2.d
-1.L-1 no TDH de 2 h                          

(360 kg DQO.m-3.d-1). 

Os mesmos autores, Santos et al. (2014c), investigaram a produção de H2, com variação 

no TDH (6 e 1 h), utilizando dois RALFs (RALF 1 e RALF 2), sob condições termofílicas 

(55°C), sendo o RALF 1 operado com 15 g DQO.L-1 e o RALF 2 operado com 20 g DQO.L-1 

de vinhaça de cana-de-açúcar. A TCO variou entre 60-360 no RALF 1 e 60-480 kg DQO m-3.d-

1 no RALF 2. Com a redução do TDH a produção volumétrica de hidrogênio (PVH) foi elevada 

de 10,80 para 35,76 L H2.d
-1.L-1 no RALF 1 e 12,96 para 28,80 L H2.d

-1.L-1 no RALF 2. O HY 

variou entre 2,23 e 1,62 mmol.g-1DQO aplicada no RALF 1 e 1,85 e 1,51 mmol.g-1DQO 

aplicada no RALF 2. Os resultados sugerem que, em ambos os reatores, com TCO acima de 80 

kg DQO.m-3.d-1, a produção de H2 ocorreu sob condição de sobrecarga. 

Utilizando vinhaça de cana-de-açúcar (5 g DQO.L-1), Rego (2016) operou RALF 

mesofílico (30°C), variando o TDH entre 8 e 1h. O percentual máximo de H2 (13%) foi 

detectado no TDH de 2h, passando a 9% no TDH de 1h. Embora tenha sido detectado H2 na 

composição do biogás, não houve produção volumétrica desse gás. O autor atribuiu esse 

resultado aos metabólitos produzidos, visto que no TDH de 2h as concentrações elevadas de 

ácido acético ocorreram em decorrência do processo de homoacetogênese. No TDH de 1h a 

presença de ácido propiônico em grandes concentrações pode ter inibido a produção de H2.  

O efeito do TDH (24 a 1 h) na produção de H2, a partir da vinhaça de cana-de-açúcar, 

foi avaliado por Bernal (2018). Três reatores anaeróbios de leito granular expandido (EGSB) 

mesofílicos (30°C) (EGSB-10, EGSB-20 e EGSB-30) foram operados em diferentes 

concentrações afluentes (10, 20 e 30 g DQO.L-1, respectivamente). No EGSB-10 não foi 

detectado H2, o HAc produzido pela via homoacetogênica pode justificar a ausência de H2. No 

EGSB-20 a produção de H2 ocorreu apenas no TDH de 1 h (480 kg DQO m-3 d-1), sendo a PVH 

igual a 4,36 L.H2.d
-1.L-1 e o HY 0,34 mmol H2.g

-1 DQO. No EGSB-30 a PVH máxima foi obtida 

no TDH de 1h (8,77 L.H2.d
-1.L-1) e o maior HY  foi obtido no TDH de 2 h (0,33 mmol H2.g

-1 

DQO).  

Pouresmaeil, Nosrati e Ebrahimi (2019) avaliaram a produção de H2 a partir de vinhaça 

de cana-de-açúcar e cultura mista, utilizando reatores em batelada (36°C) e TDH de 24h. O 

aumento na concentração de substrato variando de 1,70 a 11,60 g.L-1 causou acréscimo no 

rendimento de H2 (45,90 para 58,41 mL H2.g
-1 DQO), porém nas concentrações de substrato 

superiores a 11,60 g.L-1 teve efeito negativo (58,41 para 1,28 mL H2.g
-1 DQO). O rendimento 

máximo de H2 em termos de DQO inicial foi de 58,41 mL.g
-1, o qual foi obtido na concentração 

de substrato de 11,6 g.L-1.  
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Visando avaliar a produção de H2, Fuess, Zaiat e Nascimento (2019) utilizaram reator 

anaeróbio de leito estruturado (AnSTBR) na fermentação escura de vinhaça de cana-de-açúcar, 

sob condições termofílicas (55°C), com variação de TDH entre 24 e 6 h, correspondendo a 

valores de TCO entre 40 e 120 kg DQO.m-3d-1. O aumento da TCO aplicada afetou 

positivamente a produção de H2 (755 – 2.074 NmL H2.L
-1d-1), atingindo 2.074 NmL H2.L

-1d-1, 

com TDH de 12 h (TCO - 70 kg DQO.m-3d-1). O HY máximo (3,1 g mmol H2.g
-1 DQO) foi 

obtido no TDH de 24 h. A principal estratégia para manter as condições de produção de H2 foi 

controlar o pH da fermentação (5.0-5.5). As correlações metabólicas apontaram o lactato como 

substrato primário para a produção de H2. Na Tabela 10 estão compilados dados de desempenho 

de reatores na fermentação de vinhaça de cana-de-açúcar para produção de H2. 
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Tabela 10- Produção de H2 utilizando o processo de fermentação escura a partir da vinhaça. 

Reator Concentração (g.L-1) Temperatura (°C) TDH (h) PVH HY Referência 

UAPRB 36,2  55 12 1,02 L.H2.d
-1.L-1 2,4 mol H2.mol carboidrato-1 

Ferraz Jr. et al. 

(2014) 

RALF 10 55 1 e 6 47,04 L H2.d
-1.L-1 2,86 mmol.g-1 DQO 

Santos et al. 

(2014b) 

RALF 15 55 1 e 6 35,76 L H2.d
-1.L-1 2,23 mmol.g-1 DQO 

Santos et al. 

(2014c) 

EGSB 30 30 1 e 2 8,77 L.H2.d
-1.L-1 0,33 mmol H2.g

-1 DQO 
Bernal 

(2018) 

Batelada 11,6 36 24 28,1 mL H2.L
-1.h-1* 58,41 mL H2.g

-1 DQO 

Pouresmaeil; 

Nosrati; 

Ebrahimi (2019) 

AnSTBR - 55 12 e 24 2074 N mL H2.L
-1.d-1 3,1 g mmol H2.g

-1 DQO 

Fuess;Zaiat; 

Nascimento 

(2019) 

Fonte: Elaboração própria.  

Siglas: Reator: RALF = reator anaeróbio de leito fluidificado, UAPBR = reator anaeróbio de leito compactado de fluxo ascendente (up-flow anaerobic packed bed reactor), 

TDH = tempo de detenção hidráulica; HY= rendimento de hidrogênio. 

*Valor obtido com 10 g DQO.L-1 de vinhaça de cana-de-açúcar. 
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Além da vinhaça de cana-de-açúcar, o glicerol pode ser utilizado na digestão anaeróbia 

para a produção de H2. Uma das vantagens do uso do glicerol está relacionada às suas 

características, visto que o mesmo possui um pH adequado para processos anaeróbios, boa 

capacidade de tamponamento e propriedades físico-químicas adequadas para armazenamento 

(líquido incolor, inodoro, viscoso, não tóxico e não explosivo) (RIVERO; SOLERA; PEREZ, 

2014). A tabela 11 apresenta o desempenho da produção fermentativa de H2 a partir do glicerol. 

Utilizando glicerol como substrato, Sittijunda e Reungsang et al. (2012) utilizaram a 

metodologia de superfície de resposta, com Design Composto Central Rotacional (DCCR), para 

otimizar a produção de H2. Os ensaios foram realizados utilizando Enterobacter aerogenes 

KKU-S1, reatores em batelada, com variações no pH do meio (4 - 8), na temperatura (50 - 

70°C) e na concentração de glicerol (20 e 150 g.L-1). Os autores relatam que o pH de 5,5, 

temperatura de 55°C e concentração inicial de glicerol de 25 g.L-1 foram mais eficientes na 

produção acumulativa de H2 (1078,79 mL H2.L
-1). O aumento na concentração de glicerol de 

25 para 50 g.L-1 resultou em uma ligeira diminuição na produção acumulativa de H2 para 921,71 

mL H2.L
-1. A mudança na concentração de glicerol de 25 para 20 g.L-1 causou uma diminuição 

acentuada na produção acumulativa de H2 para 550,86 mL H2.L
-1. Os produtos metabólicos do 

processo de fermentação foram 1,3-propanodiol (1,3-PDO), etanol, ácidos acético, fórmico, 

lático, butírico e propiônico. 

Visando otimizar a produção de H2 e outros metabólitos Paranhos (2016) também 

utilizou metodologia de superfície de resposta, com DCCR. Durante a operação do RALF 

mesofílico (30°C), as concentrações de glicerol (17,1 a 2,9 g.L-1) e TDH (9,24 h a 0,76 h) 

variaram. O máximo rendimento (0,17 mol H2.mol-1 de glicerol consumido) foi atingido com a 

concentração de 17,1 g.L-1 de glicerol e TDH de 5 h. Contudo, a PVH máxima                            

(1,84 mmol H2.L
-1.h-1) foi obtida com a concentração de 15 g.L-1 de glicerol e TDH de 8 h. 

Dentre os principais metabólitos solúveis produzidos, 1,3-PDO e HPr se destacaram. 

Sittijunda e Reungsang (2017) investigaram a influência da TCO (25, 37.5, 50, 62.5 g.L-

1.d-1) na produção de H2, 1,3-PDO e etanol, a partir de glicerol puro e bruto em UASB (37°C). 

Após estabelecer a TCO ótima (50 g.L-1.d-1), o reator foi alimentado com glicerol bruto. A 

produção máxima de H2 (134,20 mmol.L-1), etanol (78,90 mmol.L-1) e 1,3-PDO (60,90 mmol.L-

1) a partir de glicerol bruto foi obtida na mesma taxa de carregamento orgânico que o glicerol 

puro. O HY máximo foi de 0,58 mol H2.mol-1 de glicerol. A análise da comunidade microbiana 

indicou que os produtores predominantes de H2, quando o glicerol bruto foi utilizado como 

substrato, foram Clostridium sp., Enterobacter sp., Firmicutes e Actinobacterium, enquanto 

Enterobacter sp., Klebsiella sp., foram os produtores predominantes de 1,3-PDO. 
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Os efeitos do pH (5,0 e 6,5) e TDH (14 e 8 h) na produção de H2 e nas estruturas da 

comunidade microbiana foram avaliados por Illanes et al. (2017). Os autores utilizaram CSTR 

(37°C) inoculado com microflora mista e glicerol como substrato. Notou-se uma forte 

influência desses parâmetros operacionais nos rendimentos e produtividade H2, onde HY 

máximo (0,58 ± 0,13 mol H2.mol-1  de glicerol) e PVH (0,09 mol H2.L
-1.d-1) foram alcançados 

em pH 5,5 e TDH de 12 h. Foi observado que o parâmetro TDH se relacionou com alterações 

nos padrões metabólicos e influenciou a composição de microrganismos subdominantes, 

sugerindo que eles possam ter um papel fundamental na alteração da capacidade do consórcio 

e/ou da atividade de microrganismos dominantes em produzir H2. 

Nazareth et al. (2018) analisaram a produção de H2 e metabólitos solúveis, a partir de 

glicerol bruto (5 g.L-1). O experimento foi realizado em RALF mesofílico (30°C), com variação 

no TDH (8 e 5 h) e pH controlado entre 4,5 e 5,5. A maior PVH (13,19 mL .h-1.L-1) foi registrada 

no TDH de 1 h. Os principais metabólitos solúveis obtidos foram HPr e 1,3-PDO com 

rendimentos máximos de 1,77 e 0,82 mol.mol glicerol -1, respectivamente, no TDH de 8 h.  

 A produção contínua de H2, utilizando glicerol bruto como substrato, cultura mista e 

RALF termofílico (55°C) foi avaliada por Costa (2017). O autor variou o TDH entre 8 a 0,5 h, 

enquanto que a concentração afluente de glicerol foi fixada em 10 g.L-1. A máxima 

produtividade volumétrica de H2
 (1,46 L.h-1.L-1) foi alcançada no TDH de 0,5 h. O máximo 

valor de rendimento de H2 foi de 1,28 mol H2.mol-1 de glicerol consumido, atingido no TDH de 

1 h. Os principais metabólitos relacionados à elevada produção de H2 foram o ácido butírico e 

o butanol, porém foi observada elevada produção de 1,3-PDO no TDH de 6 h, alcançando 

rendimento máximo de 0,80 mol 1,3-PDO.mol-1 de glicerol consumido.  

Rodrigues et al. (2019) compararam a produção de H2 por culturas mistas e puras a partir 

do glicerol bruto. Dois ensaios foram realizados em batelada: (I) cultura mista e (II) cultura 

pura. Os experimentos foram conduzidos a 37°C, pH inicial de 5,5 para o ensaio I e 7,0 para o 

ensaio II, com 20 g DQO.L-1 de glicerol bruto. O consumo de glicerol foi de 56,21% e 88% 

para o ensaio I e II, respectivamente. Os rendimentos de H2 foram de 0,80 mol H2.mol-1 glicerol 

para o ensaio I e 0,13 mol H2.mol-1 glicerol para o ensaio II. A via metabólica redutiva foi 

predominante com Enterobacter sp., gerando 1.460 mg.L-1 de 1,3-PDO, e mostrou-se mais 

sensível na presença de metanol do glicerol bruto do que a cultura mista, em que a via 

metabólica oxidativa com a geração de H2 foi predominante.
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Tabela 11- Produção fermentativa de hidrogênio a partir do glicerol. 

Reator Inóculo Temperatura (°C) 
pH 

Inicial 

DQO 

( g.L-1) 

Rendimento 

(mol H2.mol-1 de glicerol) 
Referências 

Batelada 
Klebsiella 

pneumonia 
40 8 20 0,25 

Chookaew et al. 

(2012) 

Batelada 
Clostridium 

pasteurianum 
35 7,5 20 0,93 Lo et al. (2013) 

CSTR 
Clostridium 

pasteurianum 
35 7,5 10 0,77 Varrone et al. (2013) 

UASB Cultura mista 37 5,5  0,58 
Sittijunda; 

Reungsang (2017) 

CSTR Cultura mista 37 5,5  0,58 Illanes et al. (2017) 

Batelada Cultura mista 37 5,5 20 0,80 
Rodrigues et al. 

(2019) 

 Fonte: Elaboração própria. Siglas: CSTR = reator anaeróbio continuamente agitado (continuously stirred-tank reactor). 
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 CODIGESTÃO  

 

 A técnica chamada codigestão anaeróbia, promove a digestão anaeróbia simultânea de 

dois ou mais substratos que possuam características complementares, a fim de elevar a 

eficiência do sistema e potencializar a produção de biogás (HAGOS et al., 2017; ANJUM et 

al., 2017; BELLE et al., 2015; YAO et al., 2014; GARCÍA et al., 2014; LIJÓ et al, 2014; LINKE 

et al., 2013). Desse modo, além de viabilizar uma destinação ambientalmente adequada ao 

subproduto, tal possibilidade promove a produção de biocombustível passível de conversão em 

energia limpa e renovável.  

Entretanto, é necessário selecionar o cossubstrato apropriado. Além disso, as proporções 

dos substratos utilizados no processo de codigestão devem ser adequadas e equilibradas, para 

que se opere em condições de estabilidade, de forma a maximizar a produção de biogás, 

minimizar efeitos adversos aos microrganismos e evitar a inibição do processo (FERRER et al., 

2014; GARCÍA et al., 2014; MATA-ALVAREZ et al., 2014; HENARD et al., 2017; TASNIM 

et al., 2017), bem como tornar as unidades de biogás rentáveis (ÁLVAREZ et al., 2010). 

Dentre os resíduos agroindustriais que podem ser utilizados na digestão anaeróbia, a 

vinhaça se destaca como um dos mais problemáticos devido à sua alta demanda química de 

oxigênio (10 a 60 g DQO.L−1) e grande volume de produção (PANT; ADHOLEYA, 2007; 

FUESS; GARCIA, 2015). Além disso, a produção de H2 pelo tratamento anaeróbio da vinhaça 

apresenta alguns problemas relacionados a sua composição, como a presença de compostos 

orgânicos recalcitrantes como fenóis, teor de potássio, sulfato e melanoidinas, que podem 

causar instabilidade no processo e diminuição da eficiência da produção de biogás (SILES et 

al., 2011; LAZARO et. al., 2014; RAMOS; SILVA 2020). Diante o exposto, para melhorar a 

biodegradabilidade dessa complexa água residuária, a adição de um cossubstrato pode ser uma 

estratégia promissora na melhoria do desempenho de produção de biogás (XIA et al., 2012; 

RAMOS; SILVA, 2020).  

Um possível cossubstrato para a vinhaça de cana-de-açúcar é o glicerol, subproduto da 

indústria de biodiesel, tendo em vista que o mesmo possui pH adequado para processos 

anaeróbios e boa capacidade tampão (RIVERO; SOLERA; PEREZ, 2014). Além disso, pode 

ser facilmente armazenado na planta industrial, visto que possui características e propriedades 

físico-químicas adequadas para armazenamento (incolor, inodoro, viscoso, não tóxico e não 

explosivo). Os produtores de biodiesel pagam para descartar o glicerol excedente, visto que é 

produzido em grandes quantidades (cerca de 10 kg de glicerol são produzidos para cada 100 kg 

de biodiesel) e, por conter impurezas, precisa ser purificado, o que dificulta a venda do 
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subproduto (VIANA et al., 2012). Assim como o glicerol, a vinhaça de cana-de-açúcar não 

possui uma destinação satisfatória. No Brasil, a vinhaça é usualmente utilizada na fertirrigação, 

tal prática pode acarretar problemas na estrutura do solo e nos corpos d'água, além de reduzir a 

produtividade da colheita (PANT; ADHOLEYA, 2007; FUESS; GARCIA, 2015; JANKE et 

al., 2016). Tendo em vista os aspectos mencionados, associar esses dois subprodutos, vinhaça 

de cana-de-açúcar e glicerol, em processos fermentativos para a produção de H2 pode ser 

favorável (FRANCO, 2012).  

Há muitos trabalhos na literatura avaliando a codigestão de vinhaça com diversos 

substratos, para produção de H2 e/ou CH4, como glicerol e esgoto doméstico (FERNANDES et 

al. 2010), melaço (ALBANEZ et al. 2016), soro de leite (LOVATO et al. 2018), soro de queijo 

(SOUZA et al. 2019), entre outros. Da mesma forma, existem diversos trabalhos relacionados 

com a codigestão de glicerol com vários substratos, para produção de H2 e/ou CH4, como 

material lignocelulósico (AMON et al. 2006), água residuária proveniente do processamento 

de batata (MA et al., 2008), esterco bovino (DAUN et al. 2009), lactose (MIRZOYAN; 

TRCHOUNIAN, 2019), estrume suíno (AGUILAR et al. 2019), entre outros. 

Alguns autores como Lovato et al. (2019) e Meier et al. (2016) avaliaram a codigestão 

de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol para produção de CH4. Porém estudos com a codigestão 

de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol para produção de H2 ainda não foram relatados na 

literatura de referência. Portanto, desenvolver pesquisas avaliando a codigestão de ambos pode 

render resultados favoráveis em relação a produção de H2. 

A seguir estão apresentados alguns trabalhos avaliando a produção de H2 a partir da 

codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e soro de queijo (RAMOS; SILVA 2018), e vinhaça 

de cana-de-açúcar e melaço (ALBANEZ et al. 2016; ALBANEZ et al. 2018). Assim como, 

trabalhos com codigestão de glicerol e melaço (PEREYRA et al., 2020) e glicerol e soro de 

queijo (LOVATO et al. 2017). 

A codigestão de vinhaça e melaço para a produção de H2 foi investigada por Albanez et 

al. (2016), utilizando reator anaeróbio de biofilme em batelada sequencial. Os resultados 

mostraram que as melhores condições ocorreram com a concentração afluente de 6 gDQO.L-1, 

composta por 67% de vinhaça e 33% de melaço, com pH de 6,1. Os melhores resultados foram 

PVH = 13,5 moLH2.m
-3.d-1 e HY= 6,2 moL H2.kg-1 DQO com tempo de fermentação de 3 horas. 

O aumento da proporção de vinhaça acima de 67% mostrou ser desfavorável à produção de 

hidrogênio. 

Os mesmos autores, Albanez et al. (2018) avaliaram a viabilidade da produção de H2 a 

partir da codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e melaço, em batelada (30°C) com 3                  
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g DQO.L-1. Os experimentos foram realizados em três diferentes condições: 1) 33% de vinhaça 

e 67% de melaço, com tempo de fermentação (TF) de 4 horas e pH de 5.6; 2) 33% de vinhaça 

e 67% de melaço com TF de 3 horas e de pH 5.3; e 3) 75% de vinhaça e 25% de melaço, com 

TF de 3 horas e pH de 5.6. Os melhores resultados de rendimento (0,5 mmoL H2.g
-1DQO) e 

produtividade de H2 (3,8 moL H2.m
-3.d-1) foram observados na mesma condição (2), onde o TF 

foi de 3 horas, com a proporção de substratos de 33% de vinhaça e 67% de melaço e pH afluente 

de 5,3.  

A cofermentação de vinhaça de cana-de-açúcar e soro de leite em RALF termofílico 

(55°C) foi analisada por Ramos e Silva (2018). A concentração de soro de leite foi acrescida ao 

longo da operação do reator (2, 4, 6, 8 e 10 g DQO.L-1), enquanto que a concentração de vinhaça 

foi mantida em 10 g DQO.L-1. O afluente foi mantido entre 4,26 e 4,95. Na etapa inicial, o TDH 

foi mantido em 8 h. Em seguida, foi ajustado para 6 h, com a concentração de soro de leite em 

2 g DQO.L-1. Os valores máximos de PVH (1,41 LH2.d-1.L-1) e HY (0,82 mmoLH2.gDQO-1) 

foram observados com TDH de 8 h e concentração de soro de leite de 2 g DQO.L-1. Os 

resultados indicam que sob concentrações de soro de leite acima de 2 g DQO.L-1, os valores de 

HY e PVH diminuem, sendo HY<0,25 mmoLH2.gDQO-1 e PVH< LH2.d
-1.L-1 para todas as 

demais condições. 

Dentre os trabalhos de codigestão com glicerol relatados na literatura encontra-se o de 

Lovato et al. (2017). Os autores avaliaram a codigestão de soro de leite com glicerina na 

produção de H2 utilizando reatores anaeróbio de leito estruturado (30°C). A influência da 

batelada alimentada, tempo de fermentação (2, 3 e 4 h), e os efeitos das interações entre 

concentração afluente (4,7 - 9,3 g DQO.L-1) e o tempo de fermentação foram investigados pelos 

autores. Os resultados indicaram que a batelada alimentada apresentou melhores resultados 

relacionados a produção de H2. O melhor HY (5,4 moL H2.kg-1 DQO) e PVH (129,0 moLH2.m
-

3.d-1) foram obtidos com o tempo de fermentação de 3h e concentração afluente de 7 g DQO.L-

1. 

A codigestão avaliada por Pereyra et al. (2020) foi realizada a partir de glicerol e melaço, 

objetivando a produção de H2 e produtos de valor agregado. Para isso, os autores utilizaram 

RALF (28°C), TDH de 4 h, pH entre 5.65 e 6.11, concentração de melaço fixa (4  g DQO.L-1) 

e concentração de glicerol bruto variando entre 1 e 3 g DQO.L-1. O melhor HY (2,11 moL 

H2.moL glicose) e PVH (0,32 L.H2.h
-1L-1reator) ocorreram com 1 g DQO.L-1 de glicerol e 4 g 

DQO.L-1 de melaço. Os principais metabólitos solúveis produzidos foram 1,3-PDO (14,40-

38,82%), propionato (12,1–37,53%) e acetato (13,24–26,91%). A maior produção de 1,3-PDO 

(0,99 g.L-1) ocorreu com 3 g.L-1 de glicerol e 4 g DQO.L-1 de melaço. 
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 FATORES QUE AFETAM A PRODUÇÃO FERMENTATIVA DE HIDROGÊNIO 

 

Para a produção fermentativa de H2 é necessário otimizar condições específicas de operação 

como temperatura, pH, tipo de substrato, reator, inóculo, entre outros, tendo em vista que, cada 

um desses parâmetros, pode interferir significativamente o desempenho da digestão anaeróbia 

(PANDEY, 2011; HALLENBECK; GHOSH, 2009).  

 

3.5.1 Inóculo 

 

 As bactérias capazes de produzir H2 existem amplamente em ambientes naturais, como 

solo, lodo de águas residuárias, resíduos orgânicos, entre outros (WANG; WAN, 2009). As 

culturas mistas têm sido amplamente utilizadas como inóculo para a produção fermentativa de 

H2, tendo em vista que são mais simples de operar e controlar, podendo inclusive ser capazes 

de metabolizar um maior espectro de substratos, demonstrando, em geral, um maior rendimento 

na produção de H2, quando comparado às culturas puras (HEIJNE et al., 2017; PARK et al., 

2018; PINHO et al., 2019; POIRIER et al., 2020). Do ponto de vista de engenharia, a seleção 

de culturas mistas é considerada favorável para a aplicação em larga escala. Isto ocorre devido 

ao fato de que o controle e a operação do processo são facilitados quando não é exigida 

esterilização do meio (MENEZES; SILVA, 2019). 

 Segundo Maintiguer et al. (2008), ao utilizar cultura mista para produção de H2 é 

necessário realizar pré-tratamento do inóculo, a fim de eliminar arqueas metanogênicas 

hidrogenotróficas, visto que estas utilizam o H2 em seu metabolismo, dando preferência às 

bactérias produtoras (acidogênicas) formadoras de esporos. Os métodos de pré-tratamento 

relatados para selecionar bactérias produtoras de H2, a partir de culturas mistas, incluem 

principalmente choque térmico, ácido, base, aeração, congelamento e descongelamento, 

clorofórmio, bromoetanossulfonato de sódio ou ácido 2-bromoetanossulfônico e iodopropano 

(WANG; WAN, 2009).  

 O efeito do método de eliminação de arqueas metanogênicas, na produção de H2, foi 

analisado por Viana et al. (2019). O glicerol bruto (16 g DQO.L-1) foi utilizado nos 

experimentos. Quatro inóculos foram testados: 1) lodo anaeróbio que tratava águas residuárias 

municipais, 2) lodo anaeróbio que tratava águas residuárias de cervejaria, 3) líquido ruminal de 

cabra e 4) mistura dos três primeiros inóculos. Cada inóculo foi submetido a três tratamentos 

diferentes para inibir a metanogênese: adição de clorofórmio, choque ácido e choque térmico. 

Os resultados indicam que o líquido ruminal tratado com clorofórmio alcançou o maior 
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rendimento de H2 (0,208 mol H2.mol-1 de glicerol). A comunidade microbiana presente após 

todos os tratamentos testados apresentou boa funcionalidade e estabilidade em termos de 

composição de espécies, além de suportar mudanças nas condições ambientais. 

 

3.5.2 Potencial Hidrogeniônico (pH) 

 

 O pH é conhecido por ser um dos principais fatores ambientais que afetam as vias 

metabólicas e o rendimento de H2. As enzimas são ativas apenas em um determinado intervalo 

específico de pH e têm uma atividade máxima a um pH específico (DABROCK et al. 1992). 

Estudos têm demonstrado que em altas concentrações de ácidos dissociados, devido a uma alta 

força iônica no meio, a produção de H2 muda de fase acetogênica para solventogênica. O 

mesmo tipo de inibição ocorre em baixo pH, quando ácidos apolares não dissociados presentes 

no meio penetram na parede celular (KHANAL et al. 2004). Apesar de não existir consenso 

sobre o melhor pH para a produção de H2 (MOTA et al., 2018), normalmente, são utilizados 

valores de pH entre 4,5, e 6,5 para esta finalidade (ELBESHBISHY et al., 2017).  

Nesse contexto, a produção de H2, a partir de sacarose, sem controle de pH foi 

investigada por Mota et al. (2018). Na primeira fase experimental, três reatores foram 

comparados: 1) Leito fixo estruturado, 2) UASB granular e 3) UASB floculento. Eles foram 

operados com TDH de 3,3 h e 33 g DQO.L-1.d-1 de TCO, sob condições mesofilicas (30°C). A 

produção de H2 ocorreu durante todo o período experimental com pH médio de efluente de 

apenas 2,8. Os reatores de leito fixo estruturado, UASB granular e UASB floculento 

apresentaram taxas de produção volumétrica de H2 de 95, 45 e 54 mL H2. L-1h-1, 

respectivamente; e rendimentos de H2 de 1,5, 0,8 e 1,2 mol H2.mol-1sacarose consumida, 

respectivamente. O reator UASB floculento apresentou resultados intermediários, mas sem 

tendência de declínio, ao contrário do observado no reator de leito fixo estruturado. 

Posteriormente, um UASB floculento foi aplicado na segunda fase experimental, com um TDH 

de 4,6 h, resultando em uma TCO de 25 g DQO.L-1.d-1. A PVH e o HY aumentaram 

consideravelmente para 175 mL H2.L
-1.h-1 e 3,4 mol H2.mol-1sacarose consumida, 

respectivamente. Contrariando os dados reportados na literatura que relatam inibição da 

produção de H2, por fermentação escura, a pH menor que 4,0, o reator UASB floculento 

apresentou produção estável de H2 a longo prazo, com rendimentos satisfatórios em pH médio 

de 2,7.  

 Depraect et al. (2019) estudaram o efeito do pH na produção de H2 à base de lactato e 

acetato, a partir da fermentação escura de 80% (v.v-1) de vinhaça da tequila e 20,% (v.v-1) de 



71 

águas residuais de nixtamalização, com 61,9 g DQO.L-1. Para isso, foram utilizados reatores 

em batelada (35°C) e valores constantes de pH entre 5,8 e 6,5. Não foram observadas diferenças 

significativas na quantidade de H2 produzido. Quando comparado com o pH 5,8, o pH 6,5 

diminuiu a produção de H2 através da formação de propionato. Com base nos resultados, uma 

estratégia de pH controlado de dois estágios foi proposta mantendo o primeiro estágio em pH 

6,5 e o segundo estágio em pH 5,8, para evitar o longo tempo de fermentação e produção de 

ácido propiônico, respectivamente. A estratégia de mudança de pH reduziu o tempo operacional 

e aumentou a produção de H2 em 17%, essa estratégia também estimulou a sintrofia entre 

Clostridium e Lactobacillus e reduziu a proliferação de Blautia e Propionibacterium, levando 

a produção de H2 a uma eficiência aprimorada (2,5 NmL. L-1). O controle do pH foi crucial 

para promover uma melhor organização funcional nas comunidades microbianas e inibir vias 

metabólicas indesejadas.  

 

3.5.3  Reator Anaeróbio de Leito Fluidificado 

 

De acordo com Barca et al. (2015), o RALF possui leito trifásico (sólido, líquido e gasoso), 

no qual a fase sólida, composta de material inerte ou granular permite a retenção de sólidos 

suspensos e a fixação da biomassa, e encontra-se imersa na fase líquida, a qual é renovada 

continuamente pelo suprimento de afluente. A fase gasosa corresponde ao biogás. O material 

suporte utilizado apresenta elevada superfície específica para a adesão da biomassa, sendo em 

maioria grãos de pequeno diâmetro (0,2 a 2,0 mm). 

As condições hidrodinâmicas no reator podem ser descritas pela relação entre a perda de 

carga e a velocidade ascensional do líquido. A fluidização do leito se dá a partir da velocidade 

ascensional, quando a perda de carga no reator se torna constante. Neste estado de fluidização, 

o peso de uma partícula no leito se iguala à força de arraste, devido à velocidade ascensional e, 

em consequência, o seu movimento é independente das demais partículas. À medida que a 

velocidade aumenta o leito de partículas vai se expandindo gradualmente. Este fenômeno 

caracteriza o reator de leito fluidificado (GONÇALVES et al., 2001; BARCA et al., 2015). 

O RALF apresenta alguns fatores positivos como o acúmulo de grande quantidade de 

biomassa aderida ao meio suporte, suportando TCO elevadas, possibilidade de aplicação de 

baixos TDH e boas características de mistura, otimizando a transferência de massa entre o 

substrato e os microrganismos, além de promover alta velocidade de agitação na fase líquida 

favorece o desprendimento do hidrogênio nesta fase (ZHANG et al., 2007; BARCA et al. 2015).  
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Diversos estudos avaliando a produção de H2 em RALF foram realizados no Laboratório 

de Controle Ambiental II (LCA-II) do Departamento de Engenharia Química da UFSCar (WU 

et al., 2003; LIN et al., 2006; KOSKINEN et al., 2007; ZHANG et al., 2007; LIN et al., 2009; 

SHIDA et al., 2009; AMORIM et al., 2009; AMORIM et al., 2012; BARROS et al., 2011; 

REIS; SILVA, 2011; BARROS; SILVA, 2012; SHIDA et al., 2012; WU et al., 2012; ROSA et 

al., 2014a; ROSA et al., 2014b; SANTOS et al. 2014a; SANTOS et al. 2014b; SANTOS et al. 

2014c; FERREIRA, 2014; FERREIRA, 2018; NAZARETH, 2015; RAMOS; SILVA, 2018; 

FERREIRA, 2018; PARANHOS; SILVA, 2020). 

Dentre eles encontra-se o estudo de Amorim et al. (2009), o qual avaliou a produção de H2 

em RALF (30°C), a partir de água residuária sintética à base de glicose (2 g DQO.L-1) e argila 

expandida como material suporte. O TDH variou entre 8 e 1 h. Os autores observaram que 

houve aumento do HY de 1,41 para 2,49 mol H2.mol-1 glicose, quando avaliado a redução de 

TDH de 8 para 2 h, porém, para o TDH de 1 h houve redução deste parâmetro para 2,41 mol 

H2.mol-1 glicose. O biogás produzido foi composto por H2 e CO2, sendo que a diminuição do 

TDH implicou incremento da concentração de H2 de 8 para 35%. Ao longo do experimento, os 

principais metabólitos produzidos foram HAc (36,11 - 53,32%) e HBu (36,13 - 44,9%). 

Também utilizando água residuária sintética à base de glicose (2 g DQO. L-1), Shida et 

al. (2012) investigaram o desempenho da produção fermentativa de H2 em RALF (30°C). A 

argila expandida foi utilizada como material suporte. O experimento foi conduzido com 

variações no TDH entre 8 e 1 h, e o pH foi mantido entre 3,50 e 4,39. Os autores obtiveram o 

HY de 1,84 mol H2.mol-1 glicose no TDH de 8 h. Contudo, o HY aumentou significativamente 

com a diminuição do TDH (1 h), com valor máximo de 2,29 mol H2.mol-1 glicose. Enquanto 

que a PVH máxima (1,15 L.h-1.L-1), foi obtida no TDH de 2 h.  Os resultados relatados pelos 

autores indicam que houve produção estável de H2 e ácidos orgânicos no RALF durante todo o 

período experimental. 

A influência de diferentes materiais suportes (poliestireno, pneu triturado e polietileno 

tereftalato) na produção de H2 e etanol (EtOH) foi analisada por Barros et al. (2012). Os RALFs 

(23°C) foram alimentados com glicose (4 g DQO.L-1) e operados com variação de TDH entre 

8 e 1 h, e pH de 3,5. Os maiores valores relacionados à produção de H2 foram obtidos no RALF 

utilizando pneu triturado como material suporte, no TDH de 2 h, cujo máximo HY foi de 2,11 

mol H2.mol-1 glicose. Os principais metabólitos solúveis detectados nos reatores foram HAc, 

HBu, ácido láctico (HLa) e EtOH. O RALF com pneu triturado apresentou maiores 

concentrações de HAc e HBu (0,434 e 1,013 g.L-1, respectivamente). A maior produção de 

EtOH (1,94 g.L-1) foi obtida no RALF com polietileno tereftalato. 
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Objetivando avaliar a aplicação de RALF na fermentação de glicerol bruto (5 g DQO.L-1), 

Ferreira (2014) utilizou argila expandida como material suporte, a fim de analisar a produção 

de H2 mediante as condições operacionais estabelecidas. A temperatura do reator foi mantida 

em 55 ºC e o pH entre 4,0 e 5,5. Além disso, o TDH variou entre 14 e 1 h. Os resultados 

indicaram que o máximo HY (3,0mol H2.mol-1 glicerol) e PVH (1,5 mL.L-1 h-1), foram 

registrados no TDH de 1 h. Entre os TDHs de 14 a 2 h, houve o predomínio de 1,3-PDO, EtOH, 

HAc e HBu. No entanto, ao reduzir o TDH para 1 h, a produção de EtOH cessou e a produção 

de HPr foi favorecida. 

Rosa et al. (2014) investigaram o efeito do TDH e de diferentes fontes de inóculo na 

produção de H2 e EtOH, utilizando soro de queijo como substrato em RALF (30°C). O TDH 

variou entre 4 e 1 h e os inóculo avaliados foram provenientes de lodo suíno e de aves. A 

concentração de substrato foi fixada em 5 g DQO.L-1. Os valores máximos de rendimento de 

H2 (1,33 mol H2.mol-1 lactose) e de rendimento de EtOH (1,22 mol etanol.mol-1 lactose) foram 

observados no RALF inoculado com lodo suíno e TDH de 4 h. No mesmo RALF foi registrado 

o valor máximo de PVH (0,51 L H2.h
-1.L-1) no TDH de 1 h. Os principais metabólitos solúveis 

registrados foram EtOH, metanol, HAc e HBu (1,22; 0,84; 0,21 e 0,41 mol.mol-1 lactose, 

respectivamente). 

A produção H2 a partir de glicerol bruto em RALF mesofílico (30°C) foi analisada por 

Nazareth (2015). A operação do RALF ocorreu com partículas de pneus (2,8-3,35 mm) como 

material suporte, TDH variando de 8 a 0,5 h e concentração de glicerol fixa em 5 g DQO L-1. 

A autora constatou que não ocorreu produção volumétrica de hidrogênio nos TDH de 8, 6 e 4 

h, e que nos demais TDHs (2, 1 e 0,5 h) houve produção desse biogás, cuja máxima produção 

(13,2 mL.L-1.h-1) ocorreu no TDH de 1 h. Os resultados obtidos mostraram que os principais 

metabólitos produzidos foram HPr e 1,3-PDO, com rendimentos máximos de 1,77 e 0,82   

mol.mol-1 glicerol, respectivamente, no TDH de 8 h. 

Ferreira et al. (2018) avaliaram a influência do TDH na produção de H2 em RALF, sob 

temperatura mesofílica (30°C) (RALF–M) e termofílica (55°C) (RALF–T). Os reatores foram 

alimentados com água residuária sintética à base de sacarose (5 g DQO. L-1) com TDH de 8, 6, 

4, 2 e 1 h. A taxa de produção de H2 aumentou de 67,8 para 194,9 mL H2·h
-1 L-1 (RALF-T) e 

de 72,0 para 344,4 mL H2·h
-1L-1 (RALF-M), quando o TDH diminuiu de 8 para 1 h. Os 

principais metabólitos foram HAc (31,33% a 41,52%) e HBu (10,24% a 20,73%) no RALF 

mesofílico e acetato (20,14% a 39,32%) e etanol (14,31% a 29,92%) no RALF termofílico, 

indicando que, os melhores resultados foram observados no RALF mesofílico, com menor 

TDH. 
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A produção de H2 avaliada por Silva et al. (2019) foi realizada a partir de águas residuárias 

de laticínios, em RALF. Além disso, os autores analisaram a influência da TCO na produção 

de H2. Para isso, foram utilizando três diferentes taxas de carregamento orgânico de 28,7, 53,2 

e 101,7 kg DQO.m-3.d-1, correspondentes ao TDH de 8, 6 e 4 h, respectivamente. O rendimento 

de H2 diminuiu com o acréscimo da TCO de 2,56 mol de H2.mol de carboidrato-1 para 0,95 mol 

de H2.mol-1 carboidrato, uma vez que a TCO aumentou de 28,65 kg DQO.m-3.d-1 para 95,76 kg 

DQO.m-3.d-1. O aumento da TCO aplicada também causou aumento na diversidade bacteriana, 

como evidenciado pelo maior valor do índice Shannon-Wiener (2,811), correspondente a fase 

operacional de maior TCO (95,8 kg DQO.m-3.d-1). 

3.5.1 Temperatura 

 

Assim como o inóculo, o pH e a configuração do reator a temperatura é um fator 

importante na produção de H2, visto que a mesma interfere nas funções metabólicas e reações 

químicas e enzimáticas nas células de alguns microrganismos, bem como no desempenho da 

fermentação. As faixas de temperatura utilizadas nos processos fermentativos podem ser 

classificadas em mesofílica (25-40ºC), termofílica (40-65ºC) e hipertermofílica (65-80ºC) 

(SINHA; PANDEY, 2011; KIRTAY, 2011; ELBESHBISHY et al., 2017). 

 Levando-se em consideração a Lei de Henry (1802), a elevação da temperatura no meio, 

diminui a solubilidade de compostos gasosos presentes no líquido, o que implica menores 

concentrações de CH4, H2, CO2 e H2S dissolvidos no reator, consequentemente, aumenta as 

suas concentrações no biogás. A composição dos gases presentes no headspace pode influenciar 

as propriedades físico-químicas e hidrodinâmicas do meio, visto que as rotas metabólicas de 

cultura acidogênica mista são controladas pela composição dos gases (BASTIDAS et al., 2012). 

 Quando bactérias termofílicas e hipertermofílicas são utilizadas, a produção de H2 na 

faixa de temperatura termofílica (40-65ºC) e hipertermofílica (65-80ºC) apresenta algumas 

vantagens, dentre elas a viscosidade reduzida, melhor grau de mistura, maiores taxas de reação, 

baixa solubilidade de H2 e, consequentemente, facilitação da transferência de massa da fase 

líquida para a fase gasosa. Além disso, as bactérias termofílicas e hipertermofílicas são capazes 

de realizar conversão de substratos complexos (PAWAR; NIEL, 2013; ROY; 

VISHNUVARDHAN; DAS, 2014). Normalmente, esses sistemas apresentam maiores 

produtividades e rendimentos de H2 (KARGI; EREN; OZMIHCI, 2012b; RAMOS; SILVA, 

2020). Esses fatores são principalmente atribuídos ao maior favorecimento termodinâmico, 

aumentando a conversão das reações químicas e biológicas, à dominância da via metabólica do 
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acetato e a maior tolerância a pressão parcial do H2 (KOTSOPOULOS et al., 2006; O-THONG 

et al., 2011). 

 O efeito da temperatura na produção de H2 pode ser justificado termodinamicamente 

considerando as mudanças na energia livre de Gibbs e na entalpia padrão da conversão de 

glicose à acetato (Equação 3) (CAI et al., 2011; SINHA; PANDEY, 2011): 

 

Glicose → Ácido Acético 

C6H12O6 + 2H2O → 2C2H4O2 + 2CO2 + 4H2 

 

 A reação utilizando NADH na redução de próton para gerar H2 tem energia livre de 

Gibbs positiva (21 kJ.mol-1), ou seja, é considerada desfavorável termodinamicamente. Em 

condições de elevada pressão parcial de H2 os microrganismos tendem a alterar o seu 

metabolismo para a produção de compostos mais favoráveis termodinamicamente como EtOH 

(∆G0 -27,5 kJ.mol-1) e HLa (∆G0 -25,0 kJ.mol-1) (RAJ; TALLURI; CHRISTOPHER, 2012; 

PAWAR; NIEL, 2013). A partir da Figura 10 pode-se observar a variação na energia livre de 

Gibbs, sob diferentes temperaturas e pressões parciais de H2.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

(3) 
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Figura 10 - Efeito da pressão parcial de H2 na energia livre de Gibbs na reação de redução do 

próton H+ para H2. 

 

                             Fonte: Raj, Talluri e Christopher (2012). 

 

 A reação para produção de H2, torna-se termodinamicamente favorável em baixas 

pressões parciais de H2 (10-4 a 10-6 atm), e os limites termodinâmicos para a pressão parcial de 

H2 aumentam até 0,114 kPa em temperaturas entre 60°C e 80°C (RAJ; TALLURI; 

CHRISTOPHER, 2012). Com isso, a fim de manter um elevado fluxo de produção de H2 pelas 

células dos microrganismos, a transferência de H2 da fase líquida para a gasosa é considerada 

um critério primordial para alcançar altas produções de H2. Elevadas temperaturas podem 

auxiliar neste processo (SONNLEITNER et al., 2012; FERREIRA et al., 2018). 

 A condição mesofílica é preferível à condição termofílica quando considerado o ponto 

de vista econômico e tecnológico, visto que a energia necessária para cultivar e manter a 

comunidade termofílica é aproximadamente 2,5 vezes maior que a necessária para manter a 

comunidade mesofílica (RAJ, TALLURI e CHRISTOPHER, 2012). Entretanto, vale salientar 

que no tratamento de águas residuárias despejadas em altas temperaturas a necessidade de 

energia para o sistema diminui consideravelmente. Como é o caso do glicerol bruto, que sai da 

etapa de destilação com temperatura elevada (70°C) (COSTA, 2017), e da vinhaça de cana-de-
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açúcar (85 a 90ºC) (FUESS et al., 2016; NOVA CANA, 2017), o que pode diminuir os custos 

da planta de tratamento e valorizar a cadeia produtiva do biodiesel e etanol. 

A fermentação sob condições termofílicas (40-65°C) começou a atrair atenção devido a 

melhor eliminação de patógenos para resíduos provenientes do processo de fermentação 

anaeróbia, menor risco de contaminação com arqueias metanogênicas (VAN GROENESTIJN 

et al., 2002), maior taxa de hidrólise (LU et al., 2008) e maior rendimento de H2 (KADAR et 

al., 2004). Alguns estudos foram realizados na investigação do efeito da temperatura na 

produção fermentativa de H2, nas condições mesofílica (Tabela 12), termofílica e hipertermofílica 

(Tabela 13).   
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Tabela 12- Estudos realizados na faixa mesofílica para produção de H2. 

Reator Substrato Temperatura (°C) TDH HY Referência 

Batelada 

sequenciais 
Vinhaça de Tequila 35 - 57,60 mL H2.gDQO-1 Buitrón e Carvajal (2010) 

Batelada Vinhaça de milho 25 - 579,00 mL H2.gDQO-1 Fernandes et al. (2010) 

CSTR Caldo de cana 37 4 h 1,00 mol H2.mol de hexose-1 Pattra et al. (2011) 

Batelada Glicose 37 - 1,80 mol H2.mol glicose-1 
Puhakka, Karadag e Nissila 

(2012) 

CSTR Glicerol 35 12 h 0,77 mol H2.mol glicerol consumido-1 Lo et al. (2013) 

RALF Sacarose 35 24 h 2,30 mmol H2.g sacarose-1 Muñoz-Páez et al. (2013) 

UASB Glicerol 37 12 h 0,41 mol H2. mol glicerol consumido-1 Reungsang et al. (2013) 

Batelada Glicerol 37 - 2,20 mol H2. mol glicerol consumido-1 Rodrigues et al. (2016) 

Fonte: Elaboração própria. Siglas: CSTR = reator anaeróbio continuamente agitado (continuously stirred-tank reactor). UASB = reator anaeróbio de fluxo 

ascendente e manta de lodo (upflow anaerobic sludge blanket reactor). HY= rendimento de hidrogênio. RALF = reator anaeróbio de leito fluidificado. 
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Tabela 13- Estudos realizados na faixa termofílica e hipertermofílica para produção de H2. 

Reator Substrato Temperatura (°C) TDH HY Referência 

Leito fixo Melaço 60 1,25 h 16,82 mmol.g DQO removida-1 
Roy, Vishnuvardhan e Das 

(2014) 

Quimiostato Glicose 55 16,8 h 2,2 mol H2.mol glicose-1 Zhang et al. (2015) 

CSTR Celulose 55 10 d 2,77 mol H2.mol hexose-1 Jiang et al. (2015) 

UASB Sacarose 55 2 h 1,73 mol H2.mol succínico-1 Braga et al. (2016) 

RALF Soro de queijo 65 4 h 5,51 mmol H2.gDQO-1 Ramos e Silva (2017) 

ASTBR 
Vinhaça da cana-de-

açúcar 
70 19 h 1,8 mol H2.mol glicose-1 Niz et al. (2019) 

RALF 
Caldo de cana-de-

açúcar 
55 2 h 1,52 mol H2.mol hexose-1 Ferreira et al. (2019) 

RALF 
Vinhaça da cana-de-

açúcar 
55 4 h 0,34 mmol H2.g DQO aplicada-1 Ramos e Silva (2020) 

Fonte: Elaboração própria. Siglas: CSTR = reator anaeróbio continuamente agitado (continuously stirred-tank reactor). UASB = reator anaeróbio de fluxo 

ascendente e manta de lodo (upflow anaerobic sludge blanket reactor). HY= rendimento de hidrogênio.
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Wang e Wan (2008) avaliaram o efeito da temperatura (20 a 55°C) na produção de H2. 

Foram utilizados reatores em batelada e glicose (1 g.L-1) como substrato. Os autores relataram 

que a concentração de HAc aumentou com a elevação da temperatura de 20°C (3,1 mmol.L-1) 

para 35°C (16,3 mmol.L-1), porém diminuiu nas temperaturas de 35°C (17,7 mmol.L-1) a 55 °C 

(6,9 mmol.L-1). O maior HY foi registrado na temperatura de 40°C (275 mL H2.g glicose-1). 

Além disso, foi observado que a concentração de EtOH aumentou com a elevação da 

temperatura de 20°C para 35°C (0,7 - 8,1 mmol.L-1), e diminuiu nas temperaturas entre 40°C e 

55°C (5,9-0,9 mmol.L-1). De acordo, com os autores, as mudanças nas concentrações resultam 

de alterações da via metabólica induzida pelas diferentes bactérias dominantes a cada 

temperatura. 

Os efeitos da temperatura (52 a 70°C) na produção de H2 e na comunidade microbiana 

podem ser verificados no trabalho realizado por Nissila et al. (2011). Os autores utilizaram 

celulose (5 g.L-1) e culturas celulolíticas, cultivadas em batelada. Os maiores valores de 

rendimento de H2 (1,4 mol H2.mol hexose-1) e de degradação de celulose (57%) foram 

registrados na temperatura de 52°C.  

O efeito da temperatura na estrutura e atividade da comunidade microbiana foi avaliado, 

em testes em batelada (25 e 85°C), por Jiang et al. (2015). Além disso, os autores analisaram a 

produção de H2, utilizando 10 g celulose.L-1 e TDH de 10 d, em CSTR. Nos testes em batelada, 

foi observado conversão de celulose entre as temperaturas de 35 a 65°C, com atividade máxima 

em 55°C. Contudo, o desempenho da conversão foi afetada negativamente em temperaturas 

acima de 55°C. No CSTR, a PVH média foi de   e HY de 2,77 mol H2.mol hexose-1. Os 

principais metabólitos obtidos foram o acetato, butirato e etanol e a estrutura da comunidade 

microbiana foi dominada por microrganismos responsáveis pela hidrólise da celulose, como 

Thermoanaerobacterium thermosaccharolyticum e Clostridium sp.  

 Ramos e Silva (2017) investigaram os efeitos do TDH (0,5 a 8 h) e da temperatura (55 

a 75°C) em RALFs, utilizando soro de queijo (10 g.L-1) e vinhaça (10 g.L-1), separadamente. A 

redução do TDH para 0,5 h aumentou a PVH nos dois reatores, com valores máximos de 5,36 

L H2.h
-1 L-1 utilizando soro de queijo, e 0,71 L H2.h

-1 L-1 utilizando vinhaça. As condições 

ótimas para a produção de H2 foram: TDH de 4 h e temperatura de 65°C, no RALF operado 

com soro de queijo, com HY de 5,51 mmol H2.gDQO-1. No reator com vinhaça o HY máximo 

foi de 1,64 mmol H2.gDQO-1, com TDH de 4 h e temperatura de 55°C. No entanto, ao aumentar 

a temperatura para 75°C houve redução na produção de H2 nos dois reatores, apresentando HY 

de 1,20 mmol H2.gDQO-1 no RALF com soro de queijo e 0,04 mmol  H2.gDQO-1 no RALF 

alimentado com vinhaça. 
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O efeito da temperatura e do TDH (8 a 1 h) na produção de H2 foi analisado por Ferreira 

et al. (2019). Foram utilizados RALFs mesófilos (30°C) e termófilos (55°C) e alimentado com 

caldo de cana-de-açúcar (5 g DQO.L-1). Os autores relataram que no RALF com temperatura 

de 30°C, a PVH oscilou entre 60 e 116 mL H2.L
-1.h-1, nos TDHs de 8 e 1 h, respectivamente. 

Já o HY variou entre 0,60 e 0,10 mol H2.mol hexose-1, nos TDHs de 8 e 1 h, respectivamente.  

No RALF termofilico (55°C), a diminuição no TDH de 8 para 1 h elevou a PVH de 191 mL 

H2.L
-1.h-1 no TDH de 4 h para 501 mL H2.L

-1.h-1 no TDH de 1 h. O HY máximo (1,52 

mol H2.mol hexose-1) foi observado no TDH de 2. Neste estudo, o melhor desempenho na 

produção de H2 foi registrado no RALF termofílico, decorrente da fermentação do tipo etanol 

com a produção de HAc (7,70%), EtOH (7,90%) e HBu (7,20%).  

Desta forma, muitos trabalhos são realizados utilizando temperaturas termofílicas 

visando produzir H2. Tahti, Kaparaju e Rintala (2013) avaliaram a produção de H2, sob 

condições hipertermofílicas (70°C), utilizando UASB e glicose (5 g.L-1) como fonte de carbono. 

No reator acidogênico, o máximo HY (0,73 mol.mol glicose-1) e PVH de 2,07 L H2.L
-1.d-1 foram 

obtidos no TDH de 5h. Os autores atribuíram o baixo valor de HY a característica do inóculo 

utilizado e/ou ao acúmulo de ácidos como produtos finais, acarretando em pH efluente de 3,7. 

Além disso, a utilização do substrato foi incompleta (67%), o que pode estar relacionado com 

o curto TDH adotado (5 h). Os principais metabólicos solúveis detectados ao longo do 

experimento foram HBu (300-540 mg.L-1), HAc (260-400 mg.L-1) e EtOH (50-350 mg.L-1). 

A desempenho da produção de H2 em reator de leito fixo (60°C) e os efeitos da razão de 

recirculação (entre 0,4 e 1) e TDH (10 a 1 h) foram avaliadas por Roy, Vishnuvardhan e Das 

(2014). O melaço foi utilizado como substrato e a TCO variou entre 33,6 e 168 kg DQO.m-3.d-

1. A PVH apresentou perfil crescente com a redução do TDH até 1,25 h e aumento da razão de 

recirculação para 0,6, com valor máximo de 1,7 L H2.L
-1.h-1 com máximo HY de 16,82 mmol.g 

DQO removida-1. Ao analisar a degradação do substrato e a transferência de massa externa na 

produção de H2, foi inferido que a contribuição do coeficiente de transferência de massa foi 

maior que a degradação de substrato, mesmo em valores maiores de TDH. Isso indica a 

vantagem da temperatura termofílica em maior mobilidade cinética das moléculas, contribuindo 

para a elevação da transferência de massa. 

Zhang et al. (2015) caracterizaram a distribuição metabólica da glicose na fermentação 

termofílica (55°C) de H2 com cultura mista. Os autores utilizaram quimiostato para avaliar o 

efeito do pH, pressão parcial de H2 e concentração afluente de glicose nos metabólitos 

produzidos. Os experimentos foram conduzidos no TDH de 0,7 d variando o pH (4,0 a 7,0), 

pressão parcial de H2 (0,05 a 0,62 atm) e concentrações de glicose (5,0 a 19,5 g.L-1, equivalendo 
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a 27,5 e 108,5 mmol glicose.L-1.). Com o aumento do pH de 4,0 para 7,0 foi observada mudança 

da composição dos metabólitos de acetato, butirato e H2 para acetato, etanol, propionato e 

formiato. A redução da pressão parcial de H2 não alterou o HY ou a distribuição dos 

metabólitos. O máximo HY (2,2 mol H2.mol glicose-1) foi obtido com 27,5 mmol glicose.L-1, 

enquanto que a maior produtividade (7,9 L H2.L
-1.d-1) foi observada na concentração de 76,3 

mmol glicose.L-1. 

Utilizando substrato sintético à base de sacarose, Braga et al. (2016) avaliaram a 

produção de H2 em UASB, com variações na TCO aplicada (55°C). Foram estudados três TDHs 

diferentes 12, 6 e 2 h, correspondente a TCO de 4, 8 e 24 g DQO.L-1.d-1, respectivamente. Os 

maiores valores médios de PVH (75,33 mL H2.L
-1.h-1) e HY (1,73 mol H2.mol-succínico-1) 

foram obtidos no TDH de 2 h. O aumento da TCO de 8 para 24 g DQO.L1.d-1 ocasionou 

acréscimo no HY (0,84 para 1,73 mol H2.mol-suc-1). A via de EtOH mostrou-se favorável à 

produção de H2, com concentração máxima de 6,76 mmol.L-1 alcançada no TDH de 2 h. 

 Koyama et al. (2016), investigaram a cinética da fase acidogênica durante a digestão 

anaeróbia da vinhaça da cana-de-açúcar (349,2- 5.634,8 mg carboidrato totais.L-1), em reatores 

com células imobilizadas (55°C). A taxa máxima de conversão de substrato (rmax), a constante 

de saturação do substrato (Ks) e a constante de inibição pelo excesso de substrato (Kis) foram 

determinadas usando vinhaça com (pH 6,5) e sem ajuste de pH (pH 4,8). Os valores de rmax 

obtidos foram semelhantes, com valores de 0,87 e 0,95 mg carboidratos totais. g SV-1.h-1 para 

sistemas com e sem ajuste de pH, respectivamente. Os Ks obtidos no sistema sem ajuste de pH 

foram 2,5 vezes maior (10.762,3 mg carboidratos totais.L-1) que no sistema com ajuste de pH 

(4.129,6 mg carboidratos totais.L-1). Nenhuma inibição por excesso de substrato foi detectada 

no sistema sem ajuste de pH, indicando que a vinhaça da cana-de-açúcar pode ser usada para 

produzir H2 sem custos de entrada com ajuste de pH.  

A fermentação escura de vinhaça de cana-de-açúcar, em reator anaeróbio de leito 

estruturado (ASTBR) hipertermofílica (70°C), foi investigada por Niz et al. (2019). Foram 

avaliados diferentes TDHs (19, 15, 12 e 8 h), correspondente a TCO de 100, 55, 55 e 39    g 

DQO.L-1.d-1, respectivamente. O TDH mais alto implicou maior PVH (690 mL H2.d
-1L-1), 

maior HY (1,8 mol H2.mol glicose-1) e maior estabilidade. A temperatura extrema inibiu a 

produção de polímeros extracelulares dos microrganismos, resultando em crescimento disperso 

e impedindo o acúmulo excessivo de biomassa. A principal via de produção de H2 foi pela via 

láctica/ácido acético, que são dependentes do pH. Os principais gêneros envolvidos na produção 

de H2 a 70°C foram Clostridium, Pectinatus, Megasphaera e Lactobacillus. 
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 Os autores Ramos e Silva (2020) avaliaram a viabilidade de produção de H2, sob 

condição termofílica (55°C), a partir da vinhaça de cana-de-açúcar (10 g DQO.L-1). O 

experimento foi realizado em RALF, com TDH de 4 h. Foram obtidos resultados de PVH 

máxima de 1,30 L H2.L
-1.d-1 e HY de 0,34 mmol H2.g DQO aplicada-1. O baixo valor de HY 

alcançado foi decorrente da presença excessiva de compostos recalcitrantes e tóxicos presentes 

na vinhaça de cana-de-açúcar. Os principais metabólitos observados foram HAc (18,8 - 179 

mg.L-1), HBu (31,4 - 2144 mg.L-1), HPr (13,2 - 761 mg.L-1), HLa (10,2 - 711 mg.L-1), ácido 

capróico (HCa) (10,2 - 921 mg.L-1) e ácido isobutírico (HIsBu) (16,2 - 1108 mg.L-1). 

 

 CONSIDERAÇÕES PRELIMINARES  

 

Fundamentado nas informações até aqui discorridas, a aplicação da digestão anaeróbia 

para a produção de H2 é uma alternativa promissora para a diversificação da atual matriz 

energética. Entretanto, um dos principais desafios da aplicação industrial deste processo é a 

viabilidade econômica, dependendo principalmente da fonte de substrato utilizada. A seleção 

do substrato baseia-se na disponibilidade, no custo, na pureza e na biodegradabilidade do 

substrato.  

No cenário brasileiro atual, a produção de etanol tende a elevar-se cada vez mais e, 

consequentemente, gerar maior volume de vinhaça como subproduto. A produção brasileira de 

biodiesel também tem sido crescente. Tais fatores acarretam acúmulo de vinhaça e glicerol no 

meio ambiente. Atualmente a principal aplicação de vinhaça é a fertirrigação, tal prática pode 

causar impactos no solo e nos corpos d’água a longo prazo. Quanto ao glicerol, os processos de 

purificação do mesmo conferem elevados custos. Nesse contexto, os principais subprodutos da 

indústria de etanol e biodiesel, a vinhaça e o glicerol, vêm sendo amplamente estudados em 

processos fermentativos para a obtenção de produtos de interesse nos últimos anos.  

Há muitos trabalhos na literatura avaliando a codigestão de vinhaça com diversos 

substratos, para produção de H2 e/ou CH4, como glicerol e esgoto doméstico, melaço, soro de 

leite, soro de queijo, entre outros. Da mesma forma, existem diversos trabalhos relacionados a 

codigestão de glicerol com vários substratos para produção de 1,3-PDO, H2 e/ou CH4, como 

material lignocelulósico, água residuária proveniente do processamento de batata, esterco 

bovino, lactose, estrume suíno, entre outros. Contudo, estudos com a codigestão de vinhaça de 

cana-de-açúcar e glicerol para produção de H2 e 1,3-PDO, em RALF, ainda não foram relatados 

na literatura de referência. Portanto, desenvolver pesquisas avaliando a codigestão de ambos 

pode render resultados favoráveis em relação a produção de H2 e 1,3-PDO. 
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Além disso, estudos na faixa termofílica e hipertermofílica estão em menor quantidade 

na literatura de referência, quando comparados com os estudos realizados na faixa mesofílica. 

Os processos termofílicos e hipertermofílicos geralmente apresentam maiores produtividades e 

rendimentos de H2 e são interessantes na aplicação industrial, principalmente nos casos em que 

os subprodutos são lançados sob altas temperaturas, como a vinhaça e o glicerol. Entretanto, 

deve-se avaliar a condição ótima de operação, pois quanto maior a complexidade do substrato, 

menor será a temperatura ótima para produção de H2 devido a diminuição da diversidade 

microbiana que reduz a capacidade sinergética de degradação do substrato pela comunidade.  

O desenvolvimento, a adaptação e a operação dos reatores para produção fermentativa 

de H2 e 1,3-PDO ainda representam desafios e requerem pesquisas futuras nas diferentes 

configurações de reatores, como o RALF. Devido às vantagens operacionais desta configuração 

como o melhor contato entre o substrato e a comunidade microbiana, alta eficiência em elevadas 

taxas de carregamento orgânico e transferência de massa aprimorada, optou-se pela utilização 

desta configuração no presente trabalho. Além da configuração do reator, a proporção de 

substratos utilizados na codigestão pode exercer influência na produção de H2 e 1,3-PDO. 

Estudos avaliando a influência de diferentes proporções de vinhaça e glicerol na codigestão 

ainda não foram relatados na literatura de referência. 

Dado o exposto, pode-se inferir que a digestão anaeróbia sob condições termofílica e 

hipertermofílica é uma alternativa para minimizar passivos ambientais provenientes da vinhaça 

de cana-de-açúcar e glicerol e, consequentemente, gerar energia na forma de biogás. A 

contribuição deste estudo para a literatura será a avaliação da codigestão de vinhaça de cana-

de-açúcar e glicerol, em diferentes proporções, para a produção de H2 e 1,3-PDO em RALF; e 

o estudo do efeito da temperatura, nas faixas termofílica e hipertermofílica, na produção de H2 

e 1,3-PDO. 
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4 MATERIAL E MÉTODOS 

  

 Neste capítulo estão apresentadas as metodologias empregadas e equipamentos 

utilizados para o desenvolvimento deste trabalho. A operação dos reatores e as análises físico-

químicas foram realizadas no Laboratório de Controle Ambiental II (LCA II), do Departamento 

de Engenharia Química da Universidade Federal de São Carlos (UFSCar).  

 

 REATOR ANAERÓBIO DE LEITO FLUIDIFICADO 

  

 Visando atingir os objetivos propostos, foram utilizados três RALFs com 10 g DQO.L-

1, fornecidas por diferentes proporções de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, em cada reator. 

Os reatores utilizados são construídos em aço inox de 2 mm de espessura, com 148,7 cm de 

altura, diâmetro interno de 3,6 cm e 1,55 L de capacidade total individual (volume total). Para 

melhor compreensão e praticidade ao longo da apresentação da metodologia e dos respectivos 

resultados os reatores foram identificados, conforme apresentado na Figura 11. 

 

Figura 11- Siglas de identificação utilizadas nos reatores. 

 

Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

O controle de temperatura foi efetuado por meio de banho ultratermostatizado, com 

operação em faixa termofílica e hipertermofílica (55, 60 e 65 ± 1°C), promovendo a troca de 

calor com a circulação da água pela camisa externa dos reatores, por onde circulava a água 

proveniente do banho, além de serpentina em formato de “U” no interior do reator. Além disso, 

a recirculação foi realizada por bombas de deslocamento positivo, a fim de homogeneizar o 

meio fermentativo e fluidizar o leito dos reatores. 
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O modelo de instalação dos RALF utilizados no presente estudo está ilustrado nas Figuras 

12 e 13. Na Figura 12, é possível identificar: (1) tanque de água residuária (afluente), (2) bomba 

de alimentação do afluente, (3) reator de leito fluidificado, (4) banho ultratermostatizado, (5) 

compartimento de separação gás-líquido, (6) saída para medição e análise de gases, (7) saída 

do efluente e (8) bomba de recirculação. A configuração do sistema é idêntica para os três 

reatores. A Figura 12 exibe a instalação experimental do RALF, representando os três reatores 

com configurações idênticas. 

 

Figura 12 - Instalação experimental do RALF. 

 
                                         Fonte: Elaboração própria (2020). 
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Figura 13- Instalação experimental do Reator Anaeróbio de Leito Fluidificado (RALF). 

 

                                           Fonte: Elaboração própria (2020). 

 SUBSTRATOS E MEIO NUTRICIONAL 

 

A vinhaça utilizada na alimentação dos RALFs foi proveniente da Usina São Martinho, 

que realiza o processamento de cana-de-açúcar e produção de álcool e açúcar, localizada em 

Pradópolis (SP). Após a coleta, a água residuária foi armazenada em reservatórios plásticos de 
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polipropileno (15 L), mantidos em freezer (-20°C) antes do uso, a fim de preservar as 

características físico-químicas da água residuária. Os aspectos físico-químicos da vinhaça 

coletada estão descritos na Tabela 14. 

 

Tabela 14- Características físico-químicas da vinhaça de cana-de-açúcar. 

Parâmetro Concentração  

pH 4,6 ± 0,1 

DQO (mg.L-1) 29.464,5 ± 1201,0 

Carboidrato (mg.L-1) 7.543,9 ± 1.814,1 

Glicerol (mg.L-1) 849,6 ± 33,9 

Sulfato (mg.L-1) 1.966,7 ± 471,4 

Sólidos suspensos totais (mg.L-1) 3.900,0 ± 300,0 

Sólidos suspensos voláteis (mg.L-1) 2.720,5 ± 520,5 

                    Fonte: Elaboração própria 

 

O glicerol utilizado neste trabalho foi proveniente da indústria Biobrotas Oleoquímica, 

localizada na cidade de Brotas (SP), sendo também denominado de glicerina bi-destilada, com 

composição de 99,50% de glicerol. Na Tabela 15 estão apresentadas algumas especificações 

técnicas do glicerol utilizado neste trabalho. 

 

Tabela 15- Especificações técnicas do glicerol. 

Especificações do glicerol 

Teor de glicerol Mínimo. 99,50% 

Teor de água Máximo. 0,50% 

Gravidade específica a 20°C 1,260 

Cinzas Máximo 0,01% 

Teor de cloreto de sódio Máximo 0,001% 

pH solução a 10% em água destilada 7,0 – 7,5 

                    Fonte: Biobrotas Oleoquímica. 

  

 Ademais, a fim de assegurar o desenvolvimento dos microrganismos foram adicionados 

suplementos inorgânicos à alimentação, como fonte de macro e micronutrientes (Tabela 16), 
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conforme descrito por Del Nery (1987) e utilizado por Santos et al. (2014c), Costa (2017) e 

Ramos e Silva (2020).           

        

Tabela 16- Soluções de nutrientes adicionada à alimentação. 

Composto Concentração (mg.L-1) 

KH2PO4  85,00  

K2HPO4  21,70  

Na2HPO4.7H2O  33,40  

NiSO4  1,00  

FeSO4.7H2O  5,00  

(NH2)2CO  125,00  

CaCl2  47,00  

CoCl2  0,08  

FeCl3.6H2O  0,50  

SeO2  0,07  

            Fonte: Del Nery (1987). 

 

 INÓCULO E MATERIAL SUPORTE 

 

O inóculo utilizado para codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol no presente 

trabalho foi proveniente de lodo metanogênico termofílico, oriundo de reator anaeróbio de fluxo 

ascendente e manta de lodo (Upflow Anaerobic Sludge Blanket, UASB) utilizado para o 

processamento de vinhaça, localizado na Usina São Martinho (Pradópolis – SP).  

Objetivando-se a seleção das bactérias produtoras de H2, o lodo termofílico foi tratado 

termicamente de acordo com a metodologia proposta por Kim, Han e Shin (2006). O método 

consistiu em aquecer o lodo a temperatura de 90 ºC por 10 minutos, sob constante 

homogeneização. Em seguida, o lodo foi submetido a um choque térmico em banho de gelo até 

atingir a temperatura de 25 ºC (MAINTINGUER et al., 2008). 

O material suporte utilizado para imobilização e adesão da biomassa foi a argila expandida 

(cinasita) (Figura 14). Este material suporte foi escolhido como material suporte devido aos 

trabalhos realizados pelo grupo de pesquisa do LCAII/DEQ/UFSCar (BARROS et al., 2010 e 

BARROS et al., 2012), os quais relataram elevado rendimento de H2 e maior quantidade de 
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biomassa aderida quando comparado à outros materiais suporte, como poliestireno, polietileno 

e pneu triturado.  

A granulometria das partículas não uniformes de cinasita foi obtida através de 

peneiramento. Após essa seleção, a cinasita foi imersa em água e as partículas com densidade 

superior a densidade da água foram selecionadas e secas em estufa a 55°C. As condições 

fluidodinâmicas dos reatores, tais como velocidade mínima de fluidização e vazão de 

recirculação para os materiais suporte, foram calculadas a partir de dados experimentais de 

velocidade superficial e perda de carga, descritas por Amorim (2009) para a cinasita. As 

características físicas da cinasita estão apresentadas na Tabela 17. 

 

Figura 14 - Partículas de cinasita utilizadas nos reatores. 

 

                                  Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Tabela 17- Características físicas do material suporte. 

Partícula Diâmetro(mm) Densidade(g.cm-3) % Porosidade Vmf (cm.s-1) 

Argila 

expandida 
2,8 – 3,35 1,5 23 1,24 

    Fonte: Amorim et al. (2009). Siglas: Vmf – Velocidade de mínima fluidização. 

 

 PROCEDIMENTO DE PARTIDA DOS REATORES  

 

Foram realizados os ajustes das vazões das bombas de alimentação e de recirculação dos 

reatores. A vazão de recirculação foi mantida entre 58,8 L.h-1, calibrada de modo a alcançar 

expansão de 30% do leito e velocidade superficial 1,3 vezes maior que a velocidade mínima de 

fluidização. A partida ocorreu de maneira semelhante para o RALF 1, RALF 2 e RALF 3, 
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realizada em modo batelada (recirculação), a fim de promover a acomodação da biomassa no 

material suporte e adaptá-la ao substrato. 

Os afluentes preparados para a fase de inoculação foram constituídos de vinhaça de cana-

de-açúcar e glicerol. Devido a ausência de trabalhos na literatura de referência avaliando a 

codigestão destes substratos, diferentes proporções foram investigadas neste estudo (RALF 1: 

75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol; RALF 2: 50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol; 

RALF 3: 25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol). No afluente também continha meio 

nutritivo, descrito por Del Nery (1987), e inóculo pré-tratado termicamente na concentração de 

10% do volume total do barrilete utilizado na inoculação, conforme realizado por Santos et al., 

(2014c), Costa (2017) e Ramos e Silva (2020).  

A concentração inicial de substratos utilizados na inoculação foi de 5 g.L-1, com diferentes 

proporções de substratos em cada reator (RALF 1: 75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol; 

RALF 2: 50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol; RALF 3: 25% DQO vinhaça + 75% DQO 

glicerol). Após o consumo de 80% dos carboidratos e glicerol adicionados anteriormente, a 

concentração do barrilete foi elevada para 10 g.L-1, concentração estabelecida para operação 

dos reatores de acordo com o trabalho de Ramos e Silva (2020). O pH foi ajustado entre 4,0 e 

5,0, mediante a adição de ácido clorídrico (30% v.v-1), com a finalidade de inibir o 

desenvolvimento de arqueias metanogênicas e manter o pH em faixa favorável à produção de 

H2. A fim de estabelecer a condição anaeróbia nos sistemas, gás nitrogênio foi injetado nos 

barriletes e no topo dos reatores, durante 10 minutos. Neste modo de operação o pH, os 

carboidratos e o glicerol foram medidos diariamente, a fim de avaliar a adaptação ao substrato 

e manter o pH em faixa inibidora ao desenvolvimento de arqueias metanogênicas. Esta etapa 

garantiu a adaptação dos microrganismos aos substratos e adesão do biofilme formado no 

material suporte. O procedimento de partida dos reatores durou 7 dias. 

Ao constatar a adaptação da biomassa aos substratos, pela elevada conversão de 

carboidratos e consumo de glicerol (> 80%), os sistemas e passaram a ser operados em modo 

contínuo, com renovação diária da alimentação. A Figura 15 expõe, resumidamente, a estratégia 

de operação adotada para partida dos reatores (RALF 1: 75% DQO vinhaça + 25% DQO 

glicerol; RALF 2: 50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol; RALF 3: 25% DQO vinhaça + 75% 

DQO glicerol). 
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Figura 15 - Estratégia de operação adotada para partida dos reatores. 

 
 Fonte: Elaboração própria (2020). 
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 CONDIÇÕES OPERACIONAIS 

 

Para o início da operação em modo contínuo, as bombas dosadoras foram conectadas aos 

barriletes e entradas dos reatores. Os barriletes afluente passaram a ser renovados diariamente, 

com meio nutricional, vinhaça e glicerol nas devidas proporções para cada reator:  RALF 1 

(75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol); 

e RALF 3 (25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol). As diferentes proporções de substratos 

foram aplicadas com o propósito de verificar a influência das mesmas na produção fermentativa 

de H2 e 1-3-PDO. O TDH e a concentração de substrato nos reatores foram fixados, em todas 

as fases, em 4 h e 10 g DQO.L-1, respectivamente, tendo como base o trabalho realizado por 

Ramos e Silva (2020). A distinção entre os três reatores se deu nas proporções de vinhaça e 

glicerol aplicadas. 

As fases de operação dos reatores foram estabelecidas em função do aumento da 

temperatura na faixa termofilica e hipertermofílica (55, 60 e 65°C). A mudança de fase foi 

realizada ao observar estabilidade nos parâmetros de produção de H2 (composição do biogás, 

HY e PVH), conversão de carboidratos e consumo de glicerol. Nas fases em que não houve 

produção de H2, a mudança de fase ocorreu pela constatação de estabilização do sistema em 

relação à produção de 1,3-PDO, conversão de carboidratos e consumo de glicerol. A operação 

dos reatores foi realizada durante 120 dias. A Figura 16 sintetiza a estratégia de operação dos 

RALFs 1, 2 e 3. 
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Figura 16 - Representação esquemática da estratégia de operação dos reatores. 

 
     Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

 

  MÉTODOS ANALÍTICOS 

 

O desempenho dos reatores foi avaliado a partir de análises físico-químicas, medidas de 

produção volumétrica de biogás e determinação de sua composição, além da determinação das 

concentrações de ácidos orgânicos, álcoois, sólidos suspensos totais (SST) e sólidos suspensos 

voláteis (SSV). Amostras afluentes e efluentes foram coletadas, diariamente, para análises 

físico-químicas e metabólicas em todo o período operacional dos reatores. As análises foram 

feitas em triplicata, utilizando como resultados os valores médios obtidos, exceto os valores 

discrepantes (outliers), os quais foram desconsiderados. Além das análises efetuadas, foram 

realizadas medidas diárias de vazão, pH e altura do leito. 
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4.6.1 Análises Físico-Químicas  
 

As medidas de pH, demanda química de oxigênio (DQO), sólidos suspensos voláteis (SSV) 

e totais (SST), foram realizadas com base no Standard Methods for Examination of Water and 

Wastewater (APHA, 2012). 

 

4.6.2 Determinação de Carboidratos 

 

A determinação de carboidratos total afluente e efluente foi realizada em triplicata por 

método colorimétrico segundo Dubois et al. (1956). 

 

4.6.3 Determinação da Concentração de Glicerol 

 

A quantificação de glicerol no afluente e efluente dos reatores foi determinada por meio de 

metodologia adaptada pela técnica espectrofotométrica proposta por Bondioli e Della Bella 

(2005). 

 

4.6.4 Determinação da Produção e Composição do Biogás 

 

A medição da produção volumétrica do biogás gerado foi realizada de acordo com a 

metodologia proposta por Walker et al. (2009), em que o volume do biogás é mensurado 

baseado no deslocamento da coluna contendo uma solução salina e acidificada. As condições 

das soluções salinas acidificadas foram determinadas com base nas mudanças das 

características do biogás. Desta forma, a acidificação e salinização das soluções tinham como 

intuito barrar a dissolução do biogás no meio líquido. 

A análise para determinação dos componentes presentes no biogás produzido foi realizada 

por Cromatografia Gasosa de acordo com a metodologia exposta por Santos et al. (2014). Para 

tanto, 1,0 mL de amostra do biogás foi coletada no dos reatores utilizando-se uma seringa gás 

tight. O teor de H2 (% H2) foi determinado pela quantidade de H2, em moles, dividida pela 

quantidade total de todos os constituintes (H2 e CO2), expresso em moles. Os limites de 

detecção para a análise da composição do biogás por cromatografia foram 0,902 μmol para H2 

e 0,474 μmol para o CO2. O gás coletado foi analisado em cromatógrafo gasoso da marca 

Shimadzu modelo GC-2010, Japan, equipado com detector de condutividade térmica (TCD) e 
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coluna capilar Carboxen 1010 PLOT (30 m x 0,53 mm) Sigma-Aldrich, sendo o argônio 

utilizado como gás de arraste. 

As condições cromatográficas utilizadas são descritas a seguir: 

▪ Temperatura do injetor: 30ºC; 

▪ Temperatura do detector: 200ºC; 

▪ Temperatura da coluna: 230ºC; 

▪ Vazão do gás de arraste (Ar): 5,66 mL min-1. 

 

4.6.5 Análise de Metabólitos Solúveis 

 

Para a determinação e quantificação dos ácidos orgânicos voláteis e álcoois, foi aplicada 

cromatografia gasosa, em que o gás coletado no headspace foi analisado em cromatógrafo da 

marca Shimadzu, modelo GC-17A, equipado com detector de ionização de chama (FID, Flame 

Ionization Detector) e coluna capilar DB-WAX, de 30m x 0,25mm x 0,25μm, sendo o H2 o gás 

de arraste. As condições cromatográficas utilizadas são descritas a seguir: 

 

▪ Rampa de Temperatura: 35ºC (0’) 2ºC/min 42ºC (0’) 20ºC/min 75ºC (0’) 35ºC/min 120ºC 

(1’) 10ºC/min 170ºC (2’) 

▪ Temperatura do injetor: 250ºC 

▪ Temperatura do detector: 280ºC 

▪ Razão de Split: 10 

▪ Fluxo do gás de arraste (H2): 50 mL.min-1 

▪ Fluxo do make-up ou gás auxiliar (N2): 35 mL.min-1 

▪ Fluxo do gás de chama (ar sintético): 500 mL.min-1 

▪ Fluxo da coluna: 1,56 mL.min-1 

▪ Velocidade linear: 34,3 cm.s-1 

 

4.6.6 Frequência das Análises 

 

A Tabela 18 apresenta a frequência de realização das análises mencionadas ao longo do 

capítulo, bem como as metodologias utilizadas. 
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Tabela 18- Análises realizadas em amostras afluentes e efluentes dos RALFs. 

Análise Frequência Metodologia 

pH Diária 
APHA et al. (2012) 

DQO Diária 
APHA et al. (2012) 

SST e SSV Diária* 
APHA et al. (2012) 

Vazão  Diária 
- 

Carboidratos Diária 
Dubois et al. (1956) 

Produção volumétrica Diária 
Walker et al. (2009) 

Glicerol Diária 
Bondioli e Della Bella (2005) 

Ácidos voláteis Diária* 
Penteado et al. (2013) 

Álcoois Diária* 
Paranhos e Silva (2018) 

Composição do biogás Diária 
Santos et al. (2014) 

Fonte: Elaboração própria (2020).  

*As análises foram realizadas diariamente após observar o estado estacionário dos RALFs. 

 

 Cálculo dos Principais Indicadores de Desempenho 

 

Este item apresenta as principais fórmulas utilizadas para a análise desse estudo, os quais 

abrangem a PVH (Equação 10), o HY (Equação 11), o rendimento de 1,3-PDO (Equação 12), 

e a produção volumétrica de 1,3-PDO (Equação 13). A PVH relaciona a produção de H2 por 

unidade de tempo com o volume de leito do reator, baseado nos fundamentos de reatores de 

leito fluidificado. A PVH é calculada da seguinte forma: 

 

𝑃𝑉𝐻 =
𝑉𝐻2

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜
 

 

sendo VH2 a taxa de produção volumétrica de hidrogênio (L H2.d
-1) e Vleito o volume do leito 

de partículas fluidificado (L), vale salientar que esse indicador considera apenas o volume 

reacional onde está localizada a comunidade microbiana imobilizada. A PVH é a produtividade 

volumétrica de hidrogênio (L H2.d
-1.L-1). 

(10) 
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O rendimento por carga aplicada é de interesse para determinar a capacidade de 

produção em função de quanto for alimentado. 

 

𝐻𝑌 =
𝑛𝐻2

𝑇𝐶𝑂𝐴𝑝𝑙𝑖𝑐𝑎𝑑𝑎𝑅𝑒𝑎𝑙
 

 

Onde HY é o rendimento molar de hidrogênio produzido por carga aplicada         (mmol 

H2.g DQOaplicada 
-1) e nH2 é a taxa de produção molar de hidrogênio (mmol H2.dia-1).  

O rendimento e a produtividade volumétrica de 1,3-PDO foram calculados e analisados 

em termos de mol de produto gerado por mol de glicerol consumido, conforme descrito nas 

equações abaixo: 

 

1,3 − 𝑃𝐷𝑂𝑌 =
𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 1,3 𝑃𝐷𝑂 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑧𝑖𝑑𝑜

𝐺𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 − 𝐺𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
 

 

1,3 − 𝑃𝐷𝑂𝑌′ =
𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 1,3 𝑃𝐷𝑂 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑧𝑖𝑑𝑜

𝑇𝐷𝐻𝑡𝑒ó𝑟𝑖𝑐𝑜
 

 

Sendo 1,3-PDOY o rendimento (mol. mol glicerol-1) a relação entre a concentração de    1,3-

PDO produzido (mol. d-1) e o consumo de glicerol (mol. d-1). Já 1,3-PDOY’ a produção 

volumétrica de 1,3PDO (g L-1h-1), representa a relação entre a concentração de 1,3 PDO 

produzido (g L-1), e o TDH teórico (h). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 (11) 

 (12) 

 (13) 
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5 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

 No presente capítulo são discutidos os resultados obtidos a partir da avaliação do efeito 

da temperatura na faixa termofílica e hipertermofílca (55, 60 e 65°C) em três RALFs com 

diferentes proporções de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol. (RALF 1: 75% da DQO da 

vinhaça + 25% da DQO do glicerol; RALF 2: 50% da DQO da vinhaça + 50% da DQO do 

glicerol; e RALF 3: 25% da DQO da vinhaça + 75% da DQO do glicerol). 

 

 CONVERSÃO DE CARBOIDRATOS  

 

 As conversões médias de carboidratos em cada fase operacional dos reatores estão 

apresentadas na Tabela 19. 

 

Tabela 19- Concentrações e conversões médias de carboidrato nos reatores. 

Fases Temperatura °C Cabaflu (g.L-1) Cabeflu (g L-1) Conversão (%) 

RALF 1      

1 55 1,46 ± 0,13 0,68 ± 0,12 50,6 ± 11,5 

2 60 1,41 ± 0,17 0,73 ± 0,12 44,3 ± 8,5 

3 65 1,67 ± 0,37 1,21 ± 0,26 27,8 ± 3,0 

RALF 2     

1 55 0,60 ± 0,12 0,36 ± 0,11 40,2 ± 13,9 

2 60 0,93 ± 0,16 0,59 ± 0,08 36,6 ± 3,9 

3 65 1,29 ± 0,04 0,75 ± 0,14 25,3 ± 9,7 

RALF 3     

1 55 0,38 ± 0,07 0,17 ± 0,09 39,6 ± 1,4 

2 60 0,70 ± 0,13 0,29 ± 0,06 49,0 ± 8,6 

3 65 0,43 ± 0,09 0,35 ± 0,05 19,7 ± 5,8 

 Fonte: Elaboração própria (2020). Cabafl: carboidrato afluente; Cabefl: carboidrato efluente. RALF 1 

(75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol); e RALF 

3 (25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol). 

  

 No RALF 1, o aumento da temperatura ocasionou um decréscimo na conversão média 

de carboidratos, entre as fases 1 (55°C) e 3 (65°C), tendo em vista que a maior conversão 



100 

ocorreu quando a temperatura estava em 55°C (50,64 ± 11,47%), e a menor foi obtida quando 

a temperatura estava em 65°C (27,81 ± 3,05%). Na Figura 17 é possível visualizar que houve 

maior dispersão dos dados de conversão de carboidratos na 1° fase (55°C). Além disso, é 

possível observar que, em todas as fases, a mediana apresentou assimetria, indicando que a 

média aritmética foi influenciada por valores extremos de conversão de carboidratos.  

 

Figura 17- Boxplot das conversões de carboidratos no RALF 1. 

 

                                          Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

 O comportamento observado no RALF 2 foi similar ao RALF 1, visto que a maior 

conversão de carboidratos ocorreu na temperatura de 55°C (40,20 ± 13,92%) e a menor ocorreu 

na temperatura de 65°C (25,34 ± 9,70%) (Tabela 19). Com isso, pode-se inferir que, a conversão 

de carboidratos foi afetada com o aumento da temperatura. A Figura 18 apresenta maior 

dispersão dos dados na fase 1 (55°C), enquanto que, nas fases 2 e 3 (60 e 65°C), houve maior 

constância nos dados de remoção de carboidratos, pois a mediana encontra-se próxima ao centro 

do boxplot.  

 No RALF 3 o comportamento foi levemente distinto, tendo em vista que, houve um 

aumento na conversão de carboidratos com o aumento da temperatura, entre as fases 1 e 2 (55 

e 60°C). A maior conversão de carboidratos ocorreu quando a temperatura estava em 60°C 

(49,02 ± 8,60%). O aumento da temperatura de 60 para 65°C ocasionou um decréscimo na 

conversão de carboidratos, apresentando o menor valor de conversão (19,16 ± 5,80%), 

evidenciando, assim, a temperatura de 60°C como ponto ótimo, dentre as analisadas, para 

conversão de carboidratos (Figura 19). 
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Figura 18 - Boxplot das conversões de carboidratos no RALF 2. 

 

                            Fonte: Elaboração própria (2020). 

                                

Figura 19- Boxplot das conversões de carboidratos no RALF 3. 

 

                                               Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

 Na Figura 20, pode-se observar que, nos três reatores, os valores de conversão de 

carboidratos se mantiveram relativamente próximos, apesar das diferentes proporções de 

substratos utilizadas. Pode-se sugerir que os carboidratos afluentes foram convertidos em 

energia intrínseca para o crescimento da biomassa ativa nos reatores, ácidos orgânicos e, em 
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algumas fases, em H2 e dióxido de carbono (BERNAL, 2018). Neste estudo, verificou-se que, 

embora constatada a produção de hidrogênio, em algumas fases (item 5.4), não houve consumo 

completo de substrato. A faixa de incerteza mostrada na Figura 20 é baseada em um desvio 

padrão (±) dos valores medidos durante a operação dos reatores. 

 

Figura 20 - Eficiências de conversões de carboidratos nos reatores. 

 

                                        Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Também operando RALF, em temperatura termofílica (55°C), Santos et al. (2014a) 

registraram consumos de carboidratos entre 27,1 e 52,6%, utilizando uma mistura de 33% DQO 

de glicose e 67% DQO de vinhaça (5 g DQO.L-1). As eficiências de remoção de carboidratos, 

durante a operação do reator, indicaram que não ocorreu um consumo completo dos substratos, 

assim como foi observado no presente trabalho. Além disso, os valores de conversão de 

carboidratos obtidos pelos autores foram similares aos valores observados nos RALFs do 

presente estudo (19,7 – 50,6%). 

 Os mesmos autores, Santos et al. (2014b), operaram RALFs termofílicos (55°C), 

utilizando vinhaça bruta (30 g DQO.L-1) e diluída (10 g DQO.L-1) como substratos. No reator 

operado com vinhaça bruta obtiveram valores de conversões de carboidratos entre 36,6 e 52,2%, 

enquanto que no reator alimentado com vinhaça diluída as conversões variaram entre 47,0 e 

49,9%. Os valores observados neste trabalho (19,7 – 50,6%) são condizentes com os valores 

relatados pelos autores. Além disso, apesar das diferentes concentrações afluentes utilizadas 

pelos autores (10 e 30 g DQO.L-1), foram atingidas conversões semelhantes nos dois reatores. 
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O que indica que a configuração do RALF foi capaz de suportar cargas orgânicas elevadas, 

mesmo com a utilização de um substrato complexo como a vinhaça de cana-de-açúcar.  

Também utilizando vinhaça de cana-de-açúcar (36,2 g DQO.L-1), Ferraz Júnior et al. 

(2014), operaram quatro reatores de leito fixo empacotado, sob temperatura termofílica (55°C). 

Os autores registraram eficiências de conversão de carboidratos entre 67,3 e 79,4%. Utilizando 

as mesmas condições de Ferraz Jr et al. (2014), Fuess et al. (2016) obtiveram conversão média 

de carboidratos de 63,6%. Os valores de conversão de carboidratos registrados por Ferraz Júnior 

et al. (2014) e Fuess et al. (2016) em reatores de leito fixo foram relativamente maiores que os 

valores registrados nos trabalhos de Santos et al. (2014a) e Santos et al. (2014b), e no presente 

trabalho (19,7 – 50,6%). 

 A conversão de carboidratos observada por Ramos e Silva (2020) foi de 61,2%, 

utilizando RALF termofílico (55°C), operado com vinhaça de cana-de-açúcar (10 g.L-1) e TDH 

de 4 h. No presente estudo a eficiência de conversão de carboidratos obtida no RALF 1 foi de 

50,64 ± 11,47%, nas mesmas condições de Ramos e Silva (2020), exceto pela presença de 

glicerol (2,5 g.L-1 - 25% DQO), o que pode justificar a diferença nos valores de conversão de 

carboidratos nos dois trabalhos. 

 

 CONSUMO DE GLICEROL  

 

As conversões médias de glicerol em cada fase operacional dos reatores estão 

apresentadas na Tabela 20. No RALF 1 a conversão de glicerol manteve-se acima de 90% nas 

duas primeiras fases de operação (55 e 60°C), o que pode ser atribuído a utilização de lodo 

termofílico adaptado à vinhaça (REGO et al., 2020), e o RALF 1 conter menos glicerol. 

Entretanto, com o aumento da temperatura de 60 para 65°C o consumo de glicerol diminuiu. 

De acordo com a Figura 21 é possível observar que houve estabilidade no consumo de glicerol 

na 1° e 2° fase (50 e 55°C) (90,60 ± 2,84 e 91,28 ± 1,30%, respectivamente), seguido por um 

declínio (68,62 ± 4,27%) na 3° fase (65°C). 
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Tabela 20- Concentrações e conversões médias de glicerol nos reatores. 

Fases Temperatura (°C) Gliaflu (g L-1) Glieflu (g L-1) Conversão (%) 

RALF 1      

1 55 2,42 ± 0,16 0,22 ± 0,08 90,6 ± 2,8 

2 60 2,07 ± 0,43 0,18 ± 0,04 91,3 ± 1,3 

3 65 2,35 ± 0,15 0,77 ± 0,04 68,6 ± 4,3 

RALF 2     

1 55 5,70 ± 0,63 2,06 ± 0,57 58,1 ± 6,8 

2 60 5,45 ± 0,48 3,74 ± 0,40 31,7 ± 3,9 

3 65 6,05 ± 0,38 4,70 ± 0,42 24,0 ± 5,9 

RALF 3     

1 55 7,50 ± 0,33 6,80 ± 0,97 5,4 ± 1,5 

2 60 7,44 ± 0,47 5,68 ± 0,80 22,2 ± 6,5 

3 65 7,73 ± 0,21 7,42 ± 0,16 4,5 ± 0,9 

Fonte: Elaboração própria (2020). Gliafl: glicerol afluente; Gliefl: glicerol efluente. Fonte: Elaboração 

própria (2020). Cabafl: carboidrato afluente; Cabefl: carboidrato efluente. RALF 1 (75% DQO vinhaça + 

25% DQO glicerol); RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaça + 

75% DQO glicerol). 

 

No RALF 2 o consumo de glicerol foi decrescente ao longo das fases. Em suma, pode-se 

afirmar que a elevação da temperatura acarretou a diminuição do consumo de glicerol. Na 

Figura 22 pode-se observar assimetria da mediana nas fases 1 e 2 (55 e 60°C), enquanto que na 

3° fase (65°C), houve maior estabilidade nos dados de remoção de glicerol. 

 Assim como ocorreu na conversão de carboidratos, abordada anteriormente (item 5.1), 

o consumo de glicerol no RALF 3 apresentou um comportamento levemente distinto dos outros 

reatores, visto que, houve um aumento no consumo de glicerol (5,4 ± 1,5 para 22,2 ± 6,5%) 

com o aumento da temperatura, entre as fases 1 e 2 (55 e 60°C). A elevação da temperatura de 

60 para 65°C (3° fase) ocasionou um decréscimo no consumo de glicerol (4,5 ± 0,9%), 

evidenciando assim, a temperatura de 60°C como ponto ótimo do RALF 3, dentre as 

temperaturas analisadas neste estudo, para o consumo de glicerol e carboidratos. Na Figura 23, 

é possível observar uma estabilidade nos dados de consumo de glicerol, nas três fases. 
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Figura 21- Boxplot do consumo de glicerol no RALF 1. 

 

                          Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Figura 22- Boxplot do consumo de glicerol no RALF 2. 

 

                                          Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

 Apesar da necessidade de uma análise de biologia molecular para comprovar a hipótese, 

o comportamento observado nos reatores pode estar relacionado ao efeito da temperatura, com 

a seleção de microrganismos termofílicos capazes de converter o glicerol em determinado 
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produto. Segundo Costa (2017) a taxa de crescimento dos microrganismos termofílicos é 

considerada baixa e pode variar dentro da própria faixa termofílica, o que explica a diminuição 

no consumo de glicerol em algumas fases deste trabalho. Amani et al. (2015) associam dois 

fatores ao menor crescimento da biomassa termofílica, incluindo uma maior taxa de decaimento 

(≅ duas vezes superior à observada para populações mesofílicas) e um maior requerimento 

energético para manutenção celular. A maior taxa de decaimento constitui consequência direta 

da maior tendência das células a sofrer lise quando submetidas a maiores temperaturas. 

 

Figura 23- Boxplot do consumo de glicerol no RALF 3. 

 

                                          Fonte: Elaboração própria (2020). 

  

 Outro fator a ser abordado é a concentração afluente do substrato, que também 

desempenha um papel importante no crescimento dos microrganismos e no rendimento dos 

produtos (KUMAR et al. 2001). Uma possível explicação para a tendência observada nos 

reatores é o efeito denominado inibição pelo substrato e, como consequência, inibição por 

retroalimentação do produto. 

 Segundo Edwards (1970), uma quantidade excessiva de substrato, neste caso o glicerol, 

pode desequilibrar o metabolismo da célula, ocasionando uma produção excedente de um 

determinado produto, resultante de uma via metabólica, e bloqueando uma segunda via 

relacionada. Em contrapartida, quando a concentração deste produto aumenta, a tendência é 

que este metabólito atue como um inibidor alostérico, diminuindo a velocidade da via e a sua 

própria produção. Esse mecanismo é nomeado inibição por retroalimentação.  
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 Comparando os três reatores (Figura 24), pode-se notar uma tendência de decréscimo 

no consumo em relação ao aumento da concentração de glicerol nos reatores. Vale salientar que 

o consumo não é diretamente limitado pela concentração de glicerol no meio, mas, 

supostamente, à medida que o glicerol é consumido ocorre geração de produtos e metabólitos 

que, quando acumulados no meio, podem inibir o crescimento dos microrganismos envolvidos 

no processo, interferindo, assim, no consumo de glicerol. O RALF 1 contém 2,5 g.L-1 de 

glicerol, (correspondente a 25% DQO), o RALF 2 contém 5 g.L-1 de glicerol (correspondente 

a 50% DQO) e o RALF 3 contém 7,5 g.L-1 de glicerol (correspondente a 75% DQO). 

 

Figura 24- Eficiências de consumo de glicerol nos reatores. 

 

                                       Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

O experimento realizado por Ito et al. (2005), em temperatura mesofílica (37°C), teve 

como objetivo avaliar a produção de H2 e etanol a partir do glicerol puro, em reator de leito 

compactado, utilizando células auto imobilizadas. O consumo de glicerol foi completo ao 

operar o reator com uma concentração de 5 g.L-1 e TDH de 4 h.  O valor obtido pelos autores 

difere dos valores obtidos no presente trabalho (58,12 ± 6,84%), apesar de utilizar a mesma 

concentração de glicerol (5 g.L-1 - RALF 2) e o mesmo TDH (4 h), a temperatura, a codigestão 

e o tipo de reator podem ter sido determinantes nos resultados atingidos. 
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Phukingngam et al. (2011) avaliaram o desempenho de reatores ABR mesofilicos (27°C) 

para a remoção de glicerol. Para isso, foram aplicadas seis TCOs diferentes (0,5; 0,7; 1,0; 1,5; 

2,1 e 3,0 kg.m-3 d-1 de TCO). Os reatores operados com TCO de 0,5-1,5 kg. m-3 d-1 foram mais 

eficazes no consumo de glicerol (98 a 100%). O aumento da TCO para 2,1- 3,0 kg.m-3 d-1 de 

DQO ocasionou uma redução na eficiência de remoção de glicerol (70 – 80%). Além disso, foi 

observado que, elevadas concentrações de glicerol podem inibir a sua conversão. O consumo 

de glicerol obtido pelos autores foi semelhante ao registrado no RALF 1 do presente trabalho 

(90,60 ± 2,84%). 

Assim como no presente trabalho, conversões incompletas de glicerol foram observadas 

por Maru et al. (2013), que avaliaram o efeito da concentração de glicerol (2,5 a 40,0 g.L-1) na 

produção de H2. Para isso, utilizaram reatores em batelada (80°C) e dois tipos bactérias 

hipertermofílicas. As conversões de glicerol variaram entre 10,3 e 82,9% e 14,2 e 91,6%, 

utilizando T. maritima e T. neapolitana, respectivamente. Neste estudo, os autores observaram 

que, as conversões diminuíram com o aumento da concentração inicial de glicerol, tendência 

também observada nos reatores do presente trabalho. 

No estudo realizado por Rodrigues et al. (2016) foi avaliada a produção H2 a partir do 

glicerol bruto (20 g DQO.L-1), em batelada, sob condições mesofílicas (37°C). Os inóculos 

testados foram: (I) lodo granular de UASB termofílico, utilizado no tratamento de vinhaça e 

(II) lodo granular de UASB, usado no tratamento do lodo sanitário. Os consumos de glicerol 

não foram completos durante os dois ensaios. Observou-se conversões de 26,9% e 31,7% para 

os ensaios (I) e (II), respectivamente. As baixas conversões podem estar relacionadas com a 

elevada concentração inicial de glicerol. Visto que, no presente trabalho, foi utilizado o mesmo 

lodo que os autores (lodo granular de UASB termofílico, utilizado no tratamento de vinhaça), 

porém foi observado alta conversão de carboidratos (90,60 ± 2,84%). 

García e Cammarota (2019) utilizaram água residuária da produção de biodiesel, 

contendo principalmente metanol (128 g.L-1) e glicerol (4 g.L-1), como substrato para a 

produção de H2, através da fermentação escura. Os autores utilizaram delineamento fatorial 

fracionário para avaliar o efeito de seis variáveis (entre elas, o teor de glicerol, 25 e 75% DQO 

e a concentração de DQO, 4 e 50 g.L-1). A melhor conversão de glicerol (94,5 ± 5,3%) ocorreu 

com o teor de glicerol de 25% da DQO de 4 g.L-1. Semelhante ao valor de conversão registrado 

no RALF 1 (90,60 ± 2,84%), com 25% da DQO de glicerol (2,5 g.L-1), sugerindo que a 

proporção de 25% da DQO do glicerol é favorável ao consumo de glicerol, tendo em vista os 

elevados valores obtidos no trabalho de García e Cammarota (2019) e no RALF 1 do presente 

estudo. 
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 PARÂMETROS DE CONTROLE DOS SISTEMAS ACIDOGÊNICOS 

 

5.3.1 Demanda Química de Oxigênio 

 

As concentrações de demanda química de oxigênio (DQO) afluente, efluente e eficiência 

de remoção nos reatores, estão apresentadas na Tabela 21. 

 

Tabela 21- Concentrações afluente e efluente e remoções médias de DQO nos reatores. 

Fases 
Temperatura 

(°C) 

DQOaflu  

(g DQO.L-1) 

DQOeflu  

(g DQO.L-1) 
Remoção (%) 

RALF 1 
    

1 55 10,9 ± 0,7 10,5 ± 0,7 13,8 ± 2,9 

2 60 9,6 ± 0,7 8,9 ± 0,8 11,3 ± 1,1 

3 65 11,3 ± 2,0 11,2 ± 1,5 3,1 ± 1,9 

RALF 2     

1 55 10,4 ± 1,1 10,4 ± 1, 5,0 ± 0,5 

2 60 11,8 ± 0,8 10,8 ± 0,9 17,2 ± 1,6 

3 65 13,1 ± 0,4 12,3 ± 0,4 7,6 ± 1,2 

RALF 3 
    

1 55 11,5 ± 0,6 11,3 ± 0,4 2,1 ± 1,6 

2 60 12,5 ± 1,1 11,9 ± 1,1 8,4 ± 0,7 

3 65 12,5 ± 0,9 12,6 ± 1,2 3,8 ± 0,2 

Fonte: Elaboração própria (2020). RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50% 

DQO vinhaça + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol). 

  

             

No RALF 1 as maiores remoções de DQO ocorreram na temperatura de 55 e 60°C com 

13,8 ± 2,9% e 11,3 ± 1,1%, respectivamente, sofrendo redução na temperatura de 65°C, em que 

foi obtido o menor valor de remoção de DQO (3,1 ± 1,9 %). No RALF 2 foi observada remoção 

de 5,0 ± 0,5% na temperatura de 55°C. Contudo, elevou-se na temperatura de 60°C, atingindo 
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17,2 ± 1,6 %, maior valor de remoção de DQO registrado no presente estudo. Em seguida, com 

a elevação da temperatura para 65°C a remoção foi de 7,6 ± 1,2%. Um padrão similar foi 

observado no RALF 3, em que houve acréscimo da remoção com o aumento da temperatura de 

55 para 65°C (2,1 ± 1,6 para 8,4 ± 0,7%) com diminuição para 3,8 ± 0,2% na temperatura de 

65°C. 

Foram observados baixos valores de eficiência de remoção de DQO, nos três reatores 

acidogênicos operados neste trabalho. Esse comportamento é esperando, tendo em vista que 

com a interrupção dos compostos na etapa de acidogênese, os metabólitos não são 

completamente oxidados, conferindo assim, DQO ao sistema. Dessa forma, a eficiência de 

remoção de DQO em processos acidogênicos é consideravelmente menor do que a eficiência 

de remoção em processos anaeróbios tradicionais (HAN et al., 2012b). 

Utilizando vinhaça da cana-de-açúcar e RALFs termofílicos (55°C) em concentrações de 

10 e 30 g DQO.L-1, Santos et al. (2014b) relataram remoções de DQO semelhantes aos valores 

observados no presente estudo, entre 8,5% e 13,6% no RALF com 10 g DQO.L-1 e 10,0% e 

11,5% no RALF com 30 g DQO.L-1. A maior remoção de DQO, nos dois reatores, ocorreu no 

TDH de 4 h, o mesmo TDH empregado no presente trabalho. Ferraz Junior et al. (2015), 

também utilizando vinhaça da cana-de-açúcar (36,2 g DQO.L-1), registraram maior eficiência 

de remoção de DQO (31,3%), quando comparado com o presente trabalho e os citados acima, 

empregando reator de leito fixo empacotado termofílico (55°C). 

Empregando o glicerol bruto (5 g DQO.L-1) na produção de H2 em RALF termofílico 

(55°C), Ferreira (2014) obtiveram valores médios de remoção de DQO entre 13,6 e 17,7%. 

Lovato et al. (2015) utilizaram reatores sequenciais, alimentados com águas residuarias à base 

de glicerina para produção de H2, variando as concentrações afluente (3, 4 e 5 g DQO.L-1). Em 

relação à remoção de matéria orgânica na forma de DQO, observou-se que, embora exista uma 

diferença nas concentrações de matéria orgânica afluente, devido às diferentes cargas orgânicas 

aplicadas, não houve grandes variações nas eficiências de remoção entre os ensaios (17 e 38%).  

Em virtude da elevada concentração de matéria orgânica presente nos efluentes dos 

reatores acidogênicos, uma possibilidade para melhorar o aproveitamento da vinhaça 

acidificada é a produção contínua de bioenergia em reatores em série (reator acidogênico 

seguido por reator metanogênico). A realização de um processo de dois estágios, com a 

produção de ácidos orgânicos voláteis em fase acidogênica, possibilita a oportunidade de 

produzir compostos com valor agregado, além de potencializar a recuperação de energia a partir 

de substratos complexos (CAVINATO et al., 2017). 
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5.3.2 Influência do pH  

 

Os valores médios de pH afluente e efluente dos reatores utilizados neste estudo, estão 

apresentados na Tabela 22. Observa-se que os valores de pH efluente foram menores que os 

valores de pH afluente, comportamento já esperado em reatores acidogênicos, evidenciando a 

acidificação do sistema. O pH do meio fermentativo, equivalente ao pH efluente, variou entre 

4,55 e 5,07. A manutenção do pH foi controlada pela adição de solução NaOH 6M no afluente, 

em função do pH efluente observado. Nota-se que o pH, por ser controlado, não influenciou 

nos principais parâmetros que apontam a produção de H2: rendimento de H2, quantidade de H2 

no biogás e conversão de substrato. 

O pH ótimo para produção de H2 pode variar de acordo com as comunidades microbianas 

envolvidas no processo e com as condições de operação do reator, como TCO, TDH, 

temperatura, entre outros. Neste estudo, a produção de H2 ocorreu em pH médio de 4,69 ± 0,44. 

As formas em que os intermediários químicos estão presentes no meio são influenciadas 

pelo pH, visto que em pH inferior a 4,5, a maioria dos ácidos estão presentes na sua forma não 

dissociada, o que pode causar efeitos de toxicidade, quando presentes em concentrações 

elevadas. As formas não dissociadas dos ácidos podem ultrapassar a membrana celular, 

colapsando o gradiente de pH da membrana e causando a morte da célula (DURRE, 2005). 

Estudos empregando RALF termofílico, a partir da vinhaça de cana-de-açúcar, 

mantiveram o pH inferior a 5,5. No trabalho realizado por Santos et al. (2014c), controlaram o 

pH efluente entre 4,2 e 4,6. Já o experimento realizado por Ramos (2016) definiu a faixa ideal 

entre 4,55 e 4,95, similares com os valores de pH efluente obtidos no presente trabalho.  

Também utilizando vinhaça da cana-de-açúcar, mas em reator anaeróbio de leito estruturado, 

Fuess, Zaiat e Nascimento (2019) controlaram o pH da fermentação entre 5,0 e 5,5.  

Estudos avaliando a produção de biogás, a partir do glicerol, utilizaram diferentes valores 

de pH. Vasconcelos et al. (2019) operaram reator UASB em pH 5,2. Também utilizando 

glicerol, Illanes et al. (2017) investigaram o efeito do pH na produção de H2, em reator 

anaeróbio continuamente agitado, e concluíram que, para esse trabalho, o melhor valor de pH 

foi de 5,5. No trabalho realizado por Aguilar et al. (2019), a partir de glicerol bruto e esterco 

suíno, empregando a metodologia de superfície de resposta, os valores de pH efluente 

mantiveram-se entre 4,0 e 6,0. Já o trabalho realizado por Lovato et al. (2015), utilizando reator 
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em batelada sequenciais, tratando águas residuárias à base de glicerina pura, o pH foi mantido 

em 4,5. 

  

Tabela 22- Valores médios de pH afluente e efluente dos reatores. 

Fases Temperatura (°C) pHaflu pHeflu 

RALF 1 
   

1 55 5,28 ± 0,18 5,07 ± 0,19 

2 60 4,73 ± 0,06 4,68 ± 0,04 

3 65 5,63 ± 0,11 4,84 ± 0,08 

RALF 2    

1 55 5,12 ± 0,42  4,59 ± 0,07 

2 60 5,08 ± 0,78 4,58 ± 0,13 

3 65 4,89 ± 0,03 4,61 ± 0,15 

RALF 3    

1 55 5,30 ± 0,04 4,61 ± 0,06 

2 60 5,84 ± 0,06 4,55 ± 0,04 

3 65 5,20 ± 0,01 4,77 ± 0,07 

Fonte: Elaboração própria (2020). RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol); 

RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaça + 

75% DQO glicerol). 

  

5.3.3 Sólidos Suspensos 

Os valores médios de sólidos suspensos totais (SST), sólidos suspensos voláteis (SSV) e 

sólidos suspensos fixos (SSF) medidos são apresentados na Tabela 23. O RALF 1, com maior 

concentração de vinhaça da cana-de-açúcar, apresentou a maior concentração de SST. Pode-se 

observar que, com o aumento da concentração de glicerol, os valores de SST foram 

decrescentes. A maior parte dos sólidos suspensos contidos no efluente foi representada por 

sólidos suspensos voláteis, em todos os reatores.  
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Tabela 23- Valores médios de SST, SSV e SSF no efluente dos reatores. 

Fases Temperatura °C SST (mg.L-1) SSV (mg.L-1) SSF (mg.L-1) 

RALF 1 
    

1 55 757 ± 87 650 ± 85 264 ± 105 

2 60 766 ± 72 641 ± 55 158 ± 39 

3 65 455 ± 43 410 ± 58 32 ± 4 

RALF 2     

1 55 339 ± 29  326 ± 38 15 ± 3 

2 60 332 ± 25  317 ± 35 12 ± 7 

3 65 337 ± 34 322 ± 43 18 ± 6 

RALF 3     

1 55 278 ± 47 265 ± 56 13 ± 3 

2 60 180 ± 51 170 ± 37 12 ± 6 

3 65 152 ± 34 135 ± 35 17 ± 9 

Fonte: Elaboração própria (2020). RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50% 

DQO vinhaça + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol).  

 

Com o aumento de temperatura de 60° para 65°C, as concentrações de SST, SSF e SSV 

no RALF 1 diminuíram. No RALF 2 as concentrações mantiveram-se constantes durante todas 

as fases. E no RALF 3 as concentrações de sólidos suspensos diminuíram gradualmente com o 

aumento da temperatura. 

Os percentuais de SSV em relação aos SST medidos nos três reatores podem indicar a 

ocorrência de lavagem da biomassa, tendo em vista que o SSV é utilizado na determinação do 

fluxo de biomassa microbiana no reator. Vale salientar que, na composição da vinhaça de cana-

de-açúcar já apresenta elevado teor de SSV. 
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 DESEMPENHO DOS RALFS NA PRODUÇÃO DE HIDROGÊNIO  

 

Este tópico aborda os aspectos relativos à produção de H2 nos RALFs. Os dados de 

percentual de H2 no biogás, HY e PVH estão discutidos nos subitens 5.4.1, 5.4.2 e 5.4.3. 

 

5.4.1 Percentual de Hidrogênio  

 

A composição do biogás obtida nos três reatores, em função da temperatura, limitou-se à 

produção de H2 e CO2. A ausência de CH4 na composição evidencia a efetividade do tratamento 

térmico aplicado ao inóculo e a manutenção do pH (4,55 e 5,07). 

A partir dos dados ilustrados na Figura 25, pode-se notar estabilidade no percentual de 

H2 no RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol), com 30,6 ± 3,0% a 55°C e 

28,8 ± 5,6% a 60°C. Contudo, o biogás detectado na temperatura de 65°C restringiu-se apenas 

a CO2. No RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol) as rotas produtoras de H2 nas 

temperaturas de 60 e 65°C, não foram favorecidas, sendo detectado H2 somente durante a 1° 

fase experimental (55°C) (29,2 ± 5,65%) (Figura 26).  

No RALF 3 (25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol) foi detectado H2 no biogás nas 

duas primeiras fases (55 e 60°C). A partir da Figura 27 é possível notar que o aumento da 

temperatura de 55°C para 60°C ocasionou decréscimo no percentual de H2 (45,9 ± 2,5% para 

32,0 ± 3,8%). Durante a 3° fase operacional (65°C) não foi detectado H2 no biogás. Dado o 

exposto, é pertinente sugerir que durante a 3° fase (65°C) dos RALFs 1, 2 e 3 ocorreu síntese 

de células, visto que em maiores temperaturas o crescimento celular líquido é menor e a 

produção celular necessita compensar essa perda (AMANI et al., 2015). O mesmo foi observado 

na 2° fase (60°C) do RALF 2. A elevada temperatura pode ter causado alterações no 

metabolismo dos microrganismos, implicando prejuízo a produção de H2. 
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Figura 25 - Percentual de H2 no biogás produzido no RALF 1. 

 

                         Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Figura 26 - Percentual de H2 no biogás produzido no RALF 2. 

 

                                 Fonte: Elaboração própria (2020). 
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Figura 27 - Percentual de H2 no biogás produzido no RALF 3. 

 

                               Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Azbar et al. (2009) registraram um valor médio de 45% de H2 na composição do biogás, 

utilizando CSTR (55°C) alimentado com soro de queijo, TDH 3,5d e TCO de 3,2 g DQO.L1.d-

1. Também sob condições termofílicas (55°C), Intanoo et al. (2012) obtiveram 43% de H2 no 

biogás, utilizando reatores em batelada sequencial e água residuária de álcool, com TCO de 68 

kg.m-3d-1 e TDH de 21,3 h. Apesar das diferentes condições adotadas, como configuração de 

reator e substrato, os resultados relatados pelos autores são semelhantes ao percentual de H2 

observado no RALF 3 do presente trabalho, na temperatura de 55°C (45,9 ± 2,5%). 

Utilizando RALF alimentado com vinhaça de cana-de-açúcar (10 g DQO.L-1) e TDH 

4 h, Ramos e Silva (2017) relataram que os valores de fração molar de H2 nas temperaturas de 

55°C e 65°C foram similares (aproximadamente 46%). Entretanto, com o aumento da 

temperatura para 75°C, a fração molar foi reduzida para 23,3%. A diminuição %H2 no biogás 

com o aumento da temperatura também foi observado no presente estudo, visto que, no RALF 

3, com a elevação da temperatura de 55°C para 60°C a fração molar de H2 diminuiu de 45,9 ± 

2,5% para 32,0 ± 3,8%. Os RALF 1 e 2 também apresentaram a mesma tendência, uma vez que 

as rotas produtoras de H2 nas temperaturas de 65°C não foram favorecidas. 

Há poucos trabalhos na literatura de referência sobre produção de H2 a partir do glicerol 

sob condições termofílicas. Wu et al. (2011) analisaram diferentes concentrações de glicerol 

(10, 30, 50 e 70 g.L-1) na produção de H2, em reatores em batelada (40°C), com tempo de 

0

10

20

30

40

50

P
o
rc

e
n
ta

g
e
m

 d
e
 H

2
 n

o
 B

io
g
á
s
 (

%
)

65ºC60ºC55ºC



117 

 

 

 

 

fermentação de 11,3 h. O maior percentual (42,2%) registrado pelos autores foi obtido na 

concentração de 50 g.L-1. Sob condições mesofílicas (35 ºC), Dounavis et al. (2015) analisaram 

a influência do TDH (24 e 36 h) e da concentração de glicerol bruto (10 e 25 g.L-1) na produção 

de biogás, em batelada. Os autores observaram que a composição de H2 no biogás variou 

sutilmente (40,2 a 45,2%), apesar das mudanças operacionais. Em geral, os resultados 

registrados pelos autores, utilizando glicerol, foram próximos ao valor máximo de %H2 

observado no presente trabalho (45,9 ± 2,5%). 

 

5.4.2 Produção Volumétrica de Hidrogênio  

 

No RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol), a PVH máxima de 2,9 ± 0,4 L.d-

1.L-1 foi registrada na 1° fase (55°C). Com a elevação de temperatura para 60°C (2° fase), a 

PVH diminuiu para 2,0 ± 0,5 L.d-1.L-1, e durante a 3° fase experimental (65°C) não foi detectado 

H2 no biogás (Figura 28). Já no RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol), o aumento 

da temperatura condicionou a PVH (0,6 ± 0,06 L.d-1.L-1) apenas na 1° fase (55°C). Na 2° e 3° fase 

(60 e 65°C) as rotas produtoras de H2 não foram favorecidas (Figura 29). No RALF 3 (25% 

DQO vinhaça + 75% DQO glicerol) observou-se estabilidade durantes as duas primeiras fases, 

visto que na temperatura de 55°C (1° fase) foi obtida a PVH máxima de 1,4 ± 0,4 L.d-1.L-1 e na 

temperatura de 60°C foi registrado PVH máxima de 1,6 ± 0,4 L.d-1.L-1. Contudo, durante a 3° 

fase de operação (65°C) não foi detectado H2 no biogás (Figura 30).  
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Figura 28- Produção volumétrica de H2 no RALF 1. 

 

                                                 Fonte: Elaboração própria (2020). 

Figura 29 - Produção volumétrica de H2 no RALF 2. 

 

                                     Fonte: Elaboração própria (2020). 
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Figura 30 - Produção volumétrica de H2 no RALF 3. 

 

                                      Fonte: Elaboração própria (2020).  

 

Pode-se afirmar que houve um expressivo decréscimo da PVH relacionada ao aumento 

da temperatura. A fim de uma melhor visualização, na Figura 31 estão apresentados os dados 

de PVH dos três RALFs. Ao comparar os reatores, nota-se que o RALF 1 apresentou os 

melhores resultados de PVH (2,9 ± 0,4 L.d-1.L-1) na temperatura de 55°C, seguido pelo RALF 

3 com PVH máxima de 1,6 ± 0,4 L.d-1.L-1, na temperatura de 60°C. Os resultados de PVH 

obtidos no RALF 2 foram inferiores aos valores obtidos nos RALFs 1 e 3, visto que a PVH 

máxima registrada na temperatura de 55°C foi de 0,6 ± 0,06 L.d-1.L-1, além disso, não foi 

detectado H2 neste reator nas temperaturas de 60 e 65°C.  

 Em geral, as comunidades microbianas apresentam menor diversidade com o aumento 

da temperatura, caracterizando o cultivo seletivo de algumas espécies (COSTA, 2017). Neste 

trabalho, a performance insatisfatória da produção de H2, em condições hipertermofílica, pode 

estar relacionada com a não formação de uma comunidade eficiente, o que foi evidente devido 

à baixa eficiência de consumo de substratos em maiores temperaturas (5.1 e 5.2). 
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Figura 31- Produção volumétrica de hidrogênio nos RALFs. 

 

                                  Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Ao avaliar o efeito da temperatura, Chookaew et al. (2012) observaram que a produção 

de H2 em reatores batelada, a partir do glicerol (10 g.L-1), aumentou com a elevação da 

temperatura de 30°C (8 mmol H2.L
-1) para 40°C (22,5 mmol H2.L

-1). Contudo, não foi detectado 

H2 nas temperaturas de 50 e 60°C, devido à influência da temperatura na atividade de algumas 

enzimas essenciais, como a hidrogenase, e no metabolismo dos microrganismos. Assim como 

no presente trabalho, em que o aumento da temperatura para 65°C exerceu influência negativa 

na produção de H2 nos três RALFs. 

Altos valores de PVH foram registrados nos trabalhos de Ferreira (2014) e Costa (2017). 

Ambos utilizaram RALF e temperatura termofílica (55°C). Os autores relataram que, quanto 

menor o TDH adotado, maior foi a PVH. Ferreira (2014) fixou a concentração de glicerol bruto 

em 5 g.L-1 e obteve PVH máxima de 36,24 L.d-1 L-1 com TDH de 1 h, enquanto que Costa 

(2017) registrou PVH máxima de 35,04 L.d-1 L-1, utilizando 10 g.L-1 de glicerol bruto e TDH 

de 0,5 h. A partir das informações relatadas pelos autores, pode-se inferir que o TDH adotado 

neste trabalho (4 h) foi elevado, o que pode justificar os baixos valores de produção de H2 (2,9 

± 0,4 L.d-1.L-1), quando comparado com os trabalhos de Ferreira (2014) (36,24 L.d-1 L-1) e Costa 

(2017) (35,04 L.d-1 L-1), com TDH de 1 h e 0,5 h, respectivamente.  

  Uma tendência semelhante foi observada em trabalhos com vinhaça de cana-de-açúcar. 

Utilizando RALF e temperatura termofílica (55°C) Santos et al. (2014b) e Ferreira (2016) 

observaram aumento da PVH com a redução do TDH. A partir de vinhaça de cana-de açúcar 
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diluída (10 g DQO.L-1) e in natura (30 g DQO.L-1) Santos et al. (2014b) obteve PVH máxima 

(47,0 e 19,2 L.d-1 L-1, respectivamente) no TDH de 1 h. Da mesma forma, Ferreira (2016) 

utilizou vinhaça de cana-de-açúcar, com concentração afluente de 5 g DQO.L-1 e TDH entre 8 

e 1 h, e verificou aumento da PVH com a diminuição do TDH, elevação de 0,0 para 12,9 L.d-1 

L-1, com redução do TDH de 8 para 1 h. Também utilizando RALF (55°C) e vinhaça de cana-

de-açúcar (10 g DQO.L-1), Ramos (2016) observou aumento da PVH ao longo da operação, 

variando entre 1,68 e 17,04 L.d-1 L-1, com a redução do TDH de 8 para 0,5 h. Corroborando 

assim com a tese de que o TDH utilizado neste estudo foi elevado para obter maiores produções 

de H2. 

É importante mencionar o trabalho realizado por Ramos e Silva (2020), visto que o TDH 

(4 h) e a concentração utilizada no presente estudo (10 g DQO.L-1) foram fundamentados no 

trabalho desenvolvido pelos autores. Utilizando RALF (55°C) alimentado com vinhaça de 

cana-de-açúcar, foi obtido PVH máxima de 1,30 ± 0,16 L.d-1 L-1. Valor este inferior ao 

observado no RALF 1 do presente trabalho (2,9 ± 0,4 L.d-1.L-1), reforçando a hipótese de que a 

codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, aplicada no presente trabalho, exerceram 

influência positiva na PVH. 

 

5.4.3 Rendimento de Hidrogênio 

 

O HY máximo obtido no RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol) foi de 0,74 

± 0,12 mmol H2.g DQO adicionada-1, registrado durante a 1° fase (55°C), mantendo-se estável 

durante a 2° fase de operação (60°C) com HY de 0,60 ± 0,16 mmol H2.g DQOadicionada-1. 

Porém, assim como relatado anteriormente nos subitens de composição do biogás e PVH, não 

foi obtido H2 na temperatura de 65°C (3° fase) (Figura 32). No RALF 2 (50% DQO vinhaça + 

50% DQO glicerol), o maior valor de rendimento também foi registrado na 1 °fase (0,16 ± 0,03 

mmol H2.g DQO adicionada-1), valor este considerado baixo de acordo com o trabalho de 

Paranhos e Silva (2020). Durante a 2° e 3° fase experimental (60 e 65°C) não foi detectado H2 

(Figura 33). Já no RALF 3 (25% DQO vinhaça + 75% DQO glicerol) foi observado uma 

estabilidade nos valores de rendimento nas duas primeiras fases (55 e 60°C) (0,35 ± 0,09 e 0,31 

± 0,07 mmol H2.g DQO adicionada-1, respectivamente). Contudo, na 3° fase (65°C) não foi 

obtido H2 (Figura 34). 
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Figura 32- Rendimento de H2 no RALF 1. 

 

                                   Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Na Figura 34 pode ser visualizado e comparado o HY nos três RALFs. Durante a 3° fase 

experimental (65°C) não foi detectado H2 nos três reatores. Logo, neste trabalho, o aumento da 

temperatura para a faixa hipertermofílica 65°C exerceu efeito negativo no HY. O RALF 1 

apresentou os maiores valores de HY no presente trabalho, com HY máximo de 0,74 ± 0,12 

mmol H2.g DQO adicionada-1. Em contraste, o RALF 2 não apresentou valores de HY 

satisfatórios.  
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Figura 33- Rendimento de H2 no RALF 2. 

 

                                                  Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Figura 34- Rendimento de H2 no RALF 3. 

 

                                      Fonte: Elaboração própria (2020). 
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Figura 35- Rendimentos de hidrogênio nos RALFs. 

 

                                              Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Os valores de HY descritos em alguns trabalhos da literatura de referência, utilizando 

vinhaça de cana-de-açúcar, são próximos ao HY máximo obtido neste estudo (0,74 

± 0,12 mmol H2.g DQOadicionada-1). A partir de vinhaça de cana-de-açúcar, Ramos (2016) 

registou HY máximo de 1,64 ± 0,22 mmol H2.g DQO-1, utilizando RALF termofílico (55°C) e 

TDH de 4 h. O valor obtido na temperatura de 65°C (1,29 ± 0,39 mmol H2 g DQO-1) foi similar 

ao encontrado na temperatura de 55°C. Entretanto, o aumento da temperatura para 75°C 

ocasionou a redução do HY para 0,04 ± 0,02 mmol H2.g DQO-1. Com isso, o autor inferiu que 

o aumento da temperatura foi negativo ao HY, assim como observado no presente trabalho. 

Ferraz Júnior et al. (2014) obtiveram valor máximo de HY de 0,70 mmol H2.g DQO-1, com 

temperatura de 55°C, TDH de 12 h e 36,2 g DQO.L-1. Valor similar (0,79 mmol H2.g DQO-1) 

foi registrado por Santos et al. (2014b), também com temperatura de 55°C, 30 g.L-1 de vinhaça 

de cana-de-açúcar e TDH de 6 h.  

Os valores de HY reportados em trabalhos da literatura de referência, utilizando glicerol, 

foram superiores aos HY registrados nos trabalhos utilizando vinhaça de cana-de-açúcar 

(RAMOS, 2016; FERRAZ JÚNIOR et al., 2014; SANTOS et al., 2014b). Costa (2017) obteve 

HY máximo de 2,79 mmol H2.g DQO adicionada-1, utilizando RALF (55°C) alimentado com 

10 g.L-1 de glicerol e TDH de 4 h. Enquanto que, Sittijunda e Reungsang (2020) relataram HY 

máximo de 9,86 mmol H2.g DQO adicionada-1, utilizando UASB, alimentado com 25 g.L-1 de 

glicerol, também em temperatura termofílica (55°C). O RALF 3 do presente estudo, com maior 

concentração de glicerol (75% DQO glicerol - 7,5 g.L-1), apresentou HY máximo de 0,35 mmol 
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H2.g DQO adicionada-1, inferior aos valores registrados nos trabalhos de Costa (2017) e 

Sittijunda e Reungsang (2020). A diferença nos valores de HY pode estar relacionada com a 

geração de diferentes metabólitos solúveis durante a fermentação, uma vez que o H2 pode ser 

cogerado ou consumido durante o processo. Na prática, a fermentação anaeróbia de glicerol, 

por consórcios microbianos mistos, gera uma maior diversidade de metabólitos, implicando 

variabilidade do HY (PARANHOS e SILVA, 2020). 

Na Tabela 24 estão sintetizados os principais trabalhos da literatura relacionados à 

produção de H2 a partir de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, sob temperatura termofílica e 

hipertermofílica. Em suma, os valores de HY obtidos no presente estudo foram inferiores aos 

observados em outros trabalhos. Contudo, vale salientar a inviabilidade de comparação direta 

entre os estudos pois, apesar de objetivarem a produção de H2, cada estudo possui suas 

particularidades como configurações de reatores, inóculos, concentrações de substrato, 

temperatura, uso adicional de suplementos no meio nutritivo, entre outros, exercendo influência 

sobre os valores de HY. 
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Tabela 24- Comparação do desempenho do RALF 1, 2 e 3, em relação a trabalhos reportados na literatura, a partir da vinhaça e glicerol, sob condições 

termofílicas e hipertermofílicas, visando a produção de H2. 

Reator 
Substrato 

(g DQO.L-1) 
Temperatura (°C) TDH (h) HY Referência 

Batelada 
Glicerol 

(2,5) 
80 - 7,36 mmol H2.g DQO adicionada-1 Maru et al. (2012) 

RALF 
Caldo + melaço (cana-de-açúcar) 

(5,0) 
55 2  3,53 mmol H2.g DQO adicionada-1 Santos et al. (2014a) 

RALF 

Vinhaça de cana-de-açúcar 

(10) 
55 6  2,86 mmol H2.g DQO adicionada-1 

Santos et al. (2014b) 

Vinhaça de cana-de-açúcar 

(30) 
55 6  0,79 mmol H2.g DQO adicionada-1 

RALF 

Vinhaça de cana-de-açúcar 

(15) 
55 6  2,23 mmol H2.g DQO adicionada-1 

Santos et al. (2014c) 

Vinhaça de cana-de-açúcar 

(20) 
55 6  1,85 mmol H2.g DQO adicionada-1 

APBR 
Caldo + melaço (cana-de-açúcar) 

(35,2) 
55 10,2 1,6 mol H2.mol carboidratos totais-1 

Ferraz Júnior et al. 

(2015a) 
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Tabela 24 - Comparação do desempenho do RALF 1, 2 e 3, em relação a trabalhos reportados na literatura, a partir da vinhaça e glicerol, sob condições 

termofílicas e hipertermofílicas, visando a produção de H2 (continuação). 

Reator 
Substrato 

(g DQO.L-1) 
Temperatura (°C) TDH (h) HY Referência 

APBR  
Vinhaça de cana-de-açúcar 

(28,3) 
55 7,5 3,4 mol H2.mol carboidratos totais-1 Fuess et al. (2016) 

RALF 
Vinhaça de cana-de-açúcar 

(10,0) 

55 4 1,64 mmol H2.g DQO adicionada-1 

Ramos e Silva 

(2017) 

75 4 0,04 mmol H2.g DQO adicionada-1 

RALF 
Glicerol 

(10,0) 

55 1 1,85 mmol H2.g DQO adicionada-1 

Costa (2017) 

55 4 2,79 mmol H2.g DQO adicionada-1 

ASTBR 
Vinhaça da cana-de-açúcar 

 (5,0) 
70 19  1,8 mol H2.mol glicose-1 Niz et al. (2019) 

RALF 
Caldo de cana-de-açúcar 

 (5,0) 
55 2 1,52 mol H2.mol hexose-1 Ferreira et al. (2019) 
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Tabela 24 - Comparação do desempenho do RALF 1, 2 e 3, em relação a trabalhos reportados na literatura, a partir da vinhaça e glicerol, sob condições 

termofílicas e hipertermofílicas, visando a produção de H2 (continuação). 

Reator 
Substrato 

(g DQO.L-1) 
Temperatura (°C) TDH (h) HY Referência 

RALF 
Vinhaça da cana-de-açúcar 

(10,0) 
55 4 0,34 mmol H2.g DQO adicionada-1 Ramos e Silva (2020) 

UASB 
Glicerol 

(25,0) 
55  9,86 mmol H2.g DQO adicionada-1 

Sittijunda e Reungsang 

(2020) 

RALF 1 
75% DQO vinhaça + 25% DQO 

glicerol (10,0) 
55 4 0,74 mmol H2.g DQO adicionada-1 

Este estudo RALF 2 
50% DQO vinhaça + 50% DQO 

glicerol (10,0) 
55 4 0,16 mmol H2.g DQO adicionada-1 

RALF 3 
25% DQO vinhaça + 75% DQO 

glicerol (10,0) 
60 4 0,35 mmol H2.g DQO adicionada-1 

ASBR: Anaerobic Sequencing Batch Reator (Reator Anaeróbio em Batelada Sequencial), APBR: Anaerobic Packed Bed Reactor (Reator Anaeróbio de Leito Empacotado), 

RALF: Reator Anaeróbio de Leito Fluidificado. ASTBR: Structured Bed Anaerobic Reactor (Reator Anaeróbio de Leito Estruturado). UASB: Upflow Anaerobic Sludge Blanket 

Reactor (Reator Anaeróbio de Fluxo Ascendente e Manta de Lodo). Fonte: Elaborado própria (2020).  
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 AVALIAÇÃO DOS PRODUTOS INTERMEDIÁRIOS DA FERMENTAÇÃO 

 

A quantificação dos metabólitos solúveis produzidos nos reatores indica as possíveis rotas 

metabólicas da comunidade microbiana, assim como a predominância de determinados 

microrganismos. Quando acumulados, alguns metabólitos podem ter papel tóxico ou inibitório, 

para as populações de microrganismos produtores de H2. Na tabela 25 estão apresentados os 

valores de concentrações médias e as frações molares de cada componente detectado durante 

as fases experimentais, em cada um dos reatores.  

 

Tabela 25- Concentrações (g.L-1) e frações molares (%) dos metabólitos detectados durante a 

operação dos RALFs. 

 

Metabólitos 

Temperatura (°C) 

 55 60 65 

RALF 1     

g.L-1 

(%) 
Hbu 

0,5 ± 0,1 

15,4 

0,2 ± 0,5 

8,3 

0,8 ± 0,1 

44,9 

g.L-1 

(%) 
HPr 

0,4 ± 0,1 

14,1 

0,14 ± 0,03 

6,4 

0,2 ± 0,0 

14,9 

g.L-1 

(%) 
Hac 

0,7 ± 0,9 

29,3 

0,7 ± 0,3 

40,8 

0,4 ± 0,1 

37,4 

g.L-1 

(%) 
1,3-PDO 

1,2 ± 0,4 

41,2 

0,9 ± 0,2 

44,6 

0,04 ± 0,01 

2,7 

RALF 2     

g.L-1 

(%) 
Hbu 

0,5 ± 0,04 

14,4 

0,1 ± 0,02 

6,2 
ND 

g.L-1 

(%) 
HPr 

0,2 ± 0,1 

9,4 

0,1 ± 0,05 

8,2 
ND 

g.L-1 

(%) 
Hac 

0,3 ± 0,02 

17,4 

0,3 ± 0,1 

22,1 

0,3 ± 0,05 

22,4 

g.L-1 

(%) 
1,3-PDO 

1,3 ± 0,4 

49,5 

1,2 ± 0,2 

63,5 

1,1 ± 0,3 

77,5 

g.L-1 EtOH 0,1 ± 0,1 ND ND 
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(%) 9,3 

 

 

Tabela 25 - Concentrações (g.L-1) e frações molares (%) dos metabólitos detectados 

durante a operação dos RALFs (continuação). 

 

Metabólitos 
Temperatura (°C) 

 55 60 65 

RALF 3     

g.L-1 

(%) 
HBu 

0,3 ± 0,1 

16,1 
ND 

0,4 ± 0,03 

46,2 

g.L-1 

(%) 
HPr 

0,2 ± 0,1 

15,3 
ND 

0,1 ± 0,03 

19,4 

g.L-1 

(%) 
HAc 

0,7 ± 0,1 

57,7 

0,1 ± 0,02 

55,3 

0,1 ± 0,01 

19,1 

g.L-1 

(%) 
1,3-PDO 

0,2 ± 0,02 

10,8 

0,1 ± 0,0 

44,7 

0,1 ± 0,03 

15,3 

Fonte: Elaboração própria (2020). RALF 1: (75% DQO vinhaça + 25 DQO glicerol); RALF 2: (50% DQO 

vinhaça + 50 DQO glicerol); RALF 3: (25% DQO vinhaça + 75 DQO glicerol).  

 

5.5.1 Metabólitos solúveis detectados durante a operação do RALF 1 

 

 As concentrações e frações molares dos metabólitos produzidos em função da 

temperatura, no RALF 1, estão apresentadas na Tabela 25 e ilustrados na Figura 36 e 37. Os 

principais metabólitos produzidos, na 1° e 2° fase (55 e 60°C), foram 1,3-PDO (1,2 ± 0,4 e 0,9 

± 0,2) e ácido acético (HAc) (0,7 ± 0,9 e 0,7 ± 0,3 g.L-1). Na 3° fase (65°C), predominaram os 

ácidos butírico (HBu) (0,8 ± 0,1 g.L-1) e HAc (0,4 ± 0,1 g.L-1). 

 Foram observadas variações nas concentrações dos metabólitos produzidos durante o 

experimento. Com o aumento da temperatura de 60 para 65°C (3° fase) a concentração de HBu 

aumentou de 0,2 ± 0,5 para 0,8 ± 0,1 g.L-1, e a de 1,3-PDO diminui de 0,9 ± 0,2 para 0,04 ± 

0,01 g.L-1. Vale salientar que o HBu foi produzido em elevado percentual molar (44,9%) apenas 

na 3° fase operacional (65°C). Além disso, ocorreram oscilações no percentual molar do HAc 

e ácido propiônico (HPr) ao longo da operação, permanecendo entre 29,3 e 40,8% e 6,4 e 

14,9%, respectivamente. 

 



131 

 

 

 

 

Figura 36 - Concentrações de metabólitos solúveis produzidos no RALF 1 em função da 

temperatura. 

 

                               Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Figura 37 - Fração molar dos principais metabólitos produzidos no RALF 1. 

 

                      Fonte: Elaboração própria (2020). 
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Diante o exposto, pode-se inferir que ocorreram simultaneamente diferentes rotas 

fermentativas na codigestão de glicerol e vinhaça, haja vista a produção concomitante de H2 e 

1,3-PDO. Esta ocorrência pode ser fundamentada na utilização de cultura mista, como inóculo, 

e na codigestão de dois substratos. 

As vias metabólicas de assimilação do glicerol por microrganismos anaeróbios e seus 

possíveis produtos foram citadas (item 3.3.2) e expostas anteriormente (Figura 9). Na formação 

de alguns metabólitos, há consumo de H2, como é o caso do 1,3 PDO, que foi predominante 

nas duas primeiras fases (55 e 60°C). A formação de 1 mol de 1,3-PDO resulta no consumo de 

1 mol de H2 por mol de glicerol (Reação 9). Em contrapartida, a formação de alguns metabólitos 

produz H2, dentre eles o HAc, em que, a cada mol formado, 3 mols de H2 por mol de glicerol 

são gerados (Reação 6). Assim como o HBu, que apesar de estar em menor quantidade, nas 

duas primeiras fases (55 e 60°C) (15,4 e 8,3%, respectivamente), também contribuiu com a 

presença de H2, tendo em vista que, 1 mol de HBu gera 2 mols de H2 por mol de glicerol (Reação 

7) (ZENG et al., 1996). 

 

Glicerol (C3H8O3) → Ácido Acético (CH3COOH) 

C3H8O3 + H2O → CH3COOH + 3H2 + CO2 

 

Glicerol (C3H8O3) → Ácido Butírico (C4H8O2) 

2C3H8O3 → C4H8O2 + 4H2 + 2CO2 

 

Glicerol (C3H8O3) → 1,3-Propanodiol (C3H8O2) 

C3H8O3 + H2 → C3H8O2 + H2O 

 

Levando em consideração os carboidratos presentes na vinhaça e a fermentação destes 

(item 3.3.1), a formação de 1 mol de HBu, gera 4 mols de H2 por mol de sacarose (Reação 4). 

Já na formação de 1 mol de HAc, 8 mols de H2 são formados por mol de sacarose (Reação 3) 

(CAI et al., 2011). 

 

Glicose → Ácido Acético 

C6H12O6 + 2H2O → 2C2H4O2 + 2CO2 + 4H2 

 

Glicose → Ácido Butírico 

                                         C6H12O6 → C4H8O4 + 2CO2 + 2H2 

(3) 

(4) 

(6) 

(7) 

(9) 
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O H2 detectado, nas duas primeiras fases (55 e 60°C) pode ser justificado pelo 

favorecimento da rota de produção de HBu e HAc, tendo em vista que as frações molares destes 

ácidos somaram 44,7% e 49,0% do total de metabólitos nas temperaturas de 55 e 60°C, 

respectivamente. Desse modo, a presença de H2 pode estar relacionada à geração destes ácidos 

(FONTES LIMA; MOREIRA; ZAIAT, 2013). 

A partir dos dados obtidos, pode-se sugerir que ocorreu atividade hidrogenogênica, 

através da via oxidativa, e o H2 produzido foi utilizado, simultaneamente, na via redutora, 

consumindo H+ na oxidação do NAD (PARANHOS; SILVA, 2020). Contudo, apesar da 

ocorrência da via redutora, nem todo H2 produzido, por meio da rota de produção de HBu e 

HAc, foi consumido pela via redutora, o que elucida a produção concomitante de H2 e 1,3- 

PDO. 

Uma hipótese que pode ser levantada é que, à medida em que ocorreu a fermentação dos 

substratos, a pressão parcial de H2 no meio aumentou, tendo em vista o TDH de 4 h e a 

concentração de matéria orgânica presente no meio (10 g.L-1). Por este motivo, tende a ocorrer 

o consumo de H2 por microrganismos consumidores de H2 que crescem devido à 

disponibilidade excessiva de H2 no meio líquido. Em geral, nesta situação, ocorre a produção 

de HPr, atuando como mecanismo de controle da pressão parcial de H2 (FUESS, 2017), porém 

em um meio contendo glicerol, a fermentação inclina-se para a rota de 1,3-PDO, que ao ser 

formado, diminui a concentração de H2 no meio líquido (PARANHOS; SILVA, 2020). 

A partir da Figura 36, é possível observar que a produção de 1,3 PDO decresceu 

ligeiramente com a elevação da temperatura (60 para 65°C) (0,9 ± 0,2 para 0,04 ± 0,01 g.L-1). 

Esta redução acompanhou o cessar da produção de H2, discorrido anteriormente no item 5.3. 

Em maiores temperaturas, a produção de H2 pode ter sido prejudicada, o que, 

consequentemente, afetou a produção de 1,3-PDO, tendo em vista que a sua produção ocorre a 

partir do consumo de H2. 

Além disso, na 3° fase (65°C), houve um aumento na concentração de HBu (0,2 ± 0,5 

para 0,8 ± 0,1 g.L-1). Vale salientar que a predominância deste ácido em sistemas acidogênicos 

destinados à produção de H2 resulta da obtenção de maiores quantidades de energia metabólica 

(ΔG0’ = -257,1 kJ.mol-1), quando comparada com a via do ácido acético (ΔG0’ = -184,2 kJ.mol-

1). Apesar da rota butírica fermentativa ser comumente observada em sistemas acidogênicos 

(HWANG et al., 2009a), a geração de metabólitos mais reduzidos, como o HBu, implica 



134 

prejuízos à produção de hidrogênio, tendo em vista a retenção deste nas moléculas mais 

reduzidas (FERNANDES et al., 2010; FUESS, 2017). 

O acréscimo na concentração de HBu (0,2 ± 0,5 para 0,8 ± 0,1 g.L-1) e a diminuição na 

concentração de HAc (0,7 ± 0,3 para 0,4 ± 0,1 g.L-1), durante a 3° fase experimental (65°C), 

sugere que a formação de H2, possivelmente, ocorreu a partir da rota de ácido lático (HLa) 

(Reação 14), visto que o HLa está presente na vinhaça de cana de açúcar (MATSUMOTO; 

NISHIMURA, 2007). Entretanto, essa rota gera menos H2 do que as vias de HAc e HBu 

(AGLER et al., 2011). 

 

CH3COOH + 2CH3CHOHCOOH → H2 + 3/2CH3CH2CH2COOH + 2CO2 + H2O (14) 

 

Em geral, sob condições de escassez de substrato, as bactérias utilizam HLa, juntamente 

com outra fonte de carbono, como HAc, com finalidade de produzir H2 e HBu (CABROL et 

al., 2017). Porém, o aumento da concentração de HBu ocorreu apesar da disponibilidade de 

substrato no meio, visto que a conversão de carboidratos foi de 27,8%, com concentração de 

carboidratos no efluente de 1,21 ± 0,26 g.L-1, durante a 3° fase operacional (65°C). Além disso, 

foi observado que, possivelmente, o aumento da temperatura (60 para 65°C) pode ter favorecido 

a ocorrência da rota de HLa, uma vez que na temperatura de 65°C houve o aumento da 

concentração de HBu no RALF 1 (0,2 ± 0,5 para 0,8 ± 0,1 g.L-1). 

 Outro ponto a ser abordado corresponde a fermentação na rota do HPr (Reações 3 e 9). 

A formação deste ácido a partir da sacarose leva ao consumo do H2 disponível no meio 

reacional, ocasionando declínios na produção de H2 (LI et al., 2009). No entanto, neste estudo, 

não foi observado acúmulo significativo nas concentrações de HPr, nos três reatores, durante 

todo experimento. Este comportamento indica baixa interferência do mecanismo de controle 

sobre a pressão parcial de H2 a partir do HPr. Dessa forma, a razão entre as concentrações de 

HBu/HAc proporciona uma melhor compreensão acerca do desempenho do RALF 1, quanto à 

produção de H2. 

Na Figura 38 é exibida a razão HBu/HAc e o HY ao longo da operação. Ao analisar a 

figura pode-se relacionar as fases em que houve maior produção de H2 aos menores valores da 

razão HBu/HAc (<2,0). Em geral, as maiores produções de H2 ocorrem, a partir de águas 

residuárias ricas em carboidratos, sob baixos valores da razão HBu/HAc (0,3-0,9) (KHANAL 

et al., 2004; FERRAZ JÚNIOR. et al., 2014b). A partir dos valores apresentados na Figura 38, 

pode-se inferir que a principal rota fermentativa associada à produção de H2 neste trabalho 

compreendeu a via acética.  
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Figura 38- Razão HBu/HAc e o HY ao longo da operação do RALF 1. 

 

                          Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Akutsu et al. (2005) utilizando reatores em batelada (30°C), e glicerol (5 g DQO.L-1) 

como substrato, obtiveram majoritariamente 1,3-PDO (50,0-70,0%) e HAc (15,0-20,0%), 

semelhante ao observado no presente trabalho, tendo em vista que, 1,3-PDO (41,2 e 44,6%) foi 

predominante nas duas primeiras fases (55 e 60°C) e HAc (29,3–40,8%) em todas as fases de 

operação do RALF 1. Além disso, os autores destacaram a relevância de investigar a produção 

simultânea de 1,3-PDO e H2, a partir de glicerol, utilizando cultura mista, visto que ainda é um 

tópico pouco explorado. Dessa forma, apesar de analisar a codigestão de dois substratos, as 

observações feitas neste trabalho podem contribuir com a discussão acerca do tema. 

Diferentes substratos (esgoto doméstico, glicerol, água residuária de arroz parboilizado 

e vinhaça) foram avaliados por Peixoto et al. (2012), a fim de analisar o potencial destes na 

produção simultânea de H2 e CH4, em batelada (25°C). Os autores relataram que o melhor 

rendimento de H2, a partir de águas residuárias ricas em carboidratos, foi alcançado com altas 

taxas de HAc/HBu, ou seja, predomínio da rota acética, assim como indicaram os resultados do 

RALF 1. Dentre os substratos analisados a vinhaça apresentou melhores resultados em termos 

de recuperação de energia, remoção de matéria orgânica e produção de hidrogênio. O segundo 

melhor substrato foi o glicerol, no que se refere a recuperação de energia e remoção de matéria 
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orgânica. Vale salientar que os melhores substratos para a produção de biogás apontados pelos 

autores foram utilizados no presente trabalho. 

 Utilizando RALF (55°C) alimentado com glicerol (5 g DQO.L-1) e TDH de 3 h Ferreira 

(2014) registrou predominância de HAc e 1,3-PDO, com concentrações de 0,2 e 1,1 g.L-1, 

respectivamente. Os valores registrados no RALF 1 foram ligeiramente superiores aos relatados 

por Ferreira (2014), visto que foram alcançadas concentrações de 0,7 ± 0,3 g.L-1 de HAc e 1,2 

± 0,4 de 1,3-PDO. Ambos os experimentos foram conduzidos na temperatura de 55°C e na 

mesma configuração de reator (RALF), porém a concentração dos substratos adotada no 

presente trabalho (10 g DQO.L-1) foi distinta da concentração empregada no trabalho de 

Ferreira (2014) (5 g DQO.L-1), além da codigestão adotada no RALF 1 (75% DQO vinhaça + 

25% DQO glicerol), o que pode justificar a diferença nos valores obtidos.   

Os principais metabólitos solúveis observados nos experimentos de Ramos e Silva 

(2020) foram HAc (18,8 ± 1,6%, 876 ± 179 mg.L-1), HBu (31,4 ± 3,5%, 2144 ± 316 mg.L-1), 

HPr (13,2 ± 2,0%, 761 ± 81 mg.L-1), HLa (10,2 ± 0,4%, 711 ± 54 mg.L-1), ácido capróico (HCa) 

(10,2 ± 1,1%, 921 ± 18 mg.L-1) e ácido isobutírico (HIsBu) (16,2 ± 1,3%, 1108 ± 334 mg.L-1). 

No RALF 1 do presente estudo a concentração de HAc (0,7 ± 0,3 g.L-1) foi similar a 

concentração obtida pelos autores (0,9 ± 0,2 g.L-1). Contudo, diferente dos autores, no presente 

estudo não foram detectados os ácidos lático, capróico e isobutírico. 

 

5.5.2 Metabólitos solúveis detectados durante a operação do RALF 2  

 

Durante a 1° fase de operação (55°C) do RALF 2 o 1,3-PDO foi predominou entre as 

demais (1,2 ± 0,4 g.L-1) com fração molar de 49,5%, seguido do HAc (0,3 ± 0,02 g.L-1) com 

fração molar de 17,4%. O EtOH foi detectado somente durante a 1° fase de operação e 

aparentemente não está relacionado às alterações observadas na produção de H2. Pode-se 

sugerir que a presença deste é decorrente do processo de destilação que permanece na vinhaça, 

considerado etanol residual. Além destes, foram detectados o HBu (14,4%) e HPr (9,4%) 

(Tabela 22). 

A produção de HBu diminuiu durante a 2° fase de operação (60°C), de 14,4% para 6,2% 

da fração molar e, ao longo da 3° fase, este metabólito não foi detectado no efluente. O mesmo 

foi observado na fração molar de HPr, que se manteve estável nas duas primeiras fases (55 e 60 

°C) (9,4 e 8,2%), porém ao elevar a temperatura para 65°C, não foi detectado. Além disso, o 

HAc (0,3 ± 0,1 g.L-1) e 1,3-PDO (1,2 ± 0,2 g.L-1) se mantiveram com valores constantes e 

frações molares de 22,1% e 63,5%, respectivamente. 
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Os metabólitos solúveis detectados durante a 3° fase de operação (65°C) se restringiram 

ao HAc (0,3 ± 0,05 g.L-1) e 1,3-PDO (1,1 ± 0,3 g.L-1), apresentando frações molares de 22,4% 

e 77,5%, respectivamente. As concentrações destes foram constantes ao longo do experimento. 

As Figuras 39 e 40 apresentam graficamente as concentrações e as distribuições molares dos 

metabólitos detectados durante a operação do RALF 2. 

 

Figura 39- Concentrações de metabólitos solúveis produzidos no RALF 2 em função da 

temperatura. 

  

                            Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

O RALF 2 apresentou maiores concentrações de 1,3-PDO durante todas as fases de 

operação, em relação aos dados obtidos do RALF 1. Vale salientar que, a principal diferença 

entre os dois reatores está na proporção dos substratos utilizados na codigestão. Em que, o 

RALF 2 contém uma maior concentração de glicerol (5 g.L-1), correspondente a 50% DQO. 

Enquanto que o RALF 1 contém 2,5 g.L-1 de glicerol, correspondente a 25% DQO. Com isso, 

pode-se inferir que o aumento na concentração de glicerol acarretou no aumento da produção 

de 1,3-PDO.  
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Figura 40- Fração molar dos principais metabólitos produzidos no RALF 2. 

 

Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Assim como observado no presente trabalho, Wu et al. (2011), Moscovi, Trably e Bernet 

(2016), Veras et al. (2019) e Sittijunda e Reungsang (2020) verificaram que o excesso na 

concentração de glicerol ocasionou aumento na concentração de 1,3-PDO e, consequentemente, 

a diminuição de H2. Os autores sugerem que a clivagem do piruvato em acetil-CoA, sob 

limitação de glicerol, produz mais H2, porém quando o glicerol encontra-se em excesso no 

meio, mais NADH2 é utilizado para produção 1,3-PDO. 

Liu et al. (2011) relatam que os equivalentes de redução gerados na conversão de piruvato 

em acetil-CoA são utilizados para reduzir a ferredoxina, que é reoxidada pela produção de H2 

por meio da enzima hidrogenase. Porém, quando pouco H2 é formado, os equivalentes de 

redução são disponibilizados para a produção de outros compostos reduzidos, como 1,3-PDO 

(Equação 9). 

 

Glicerol (C3H8O3) → 1,3-Propanodiol (C3H8O2) 

C3H8O3 + H2 → C3H8O2 + H2O 

 

A via redutora de fermentação do glicerol ocorre devido ao estado altamente reduzido de 

carbono no glicerol, cuja incorporação na massa celular gera equivalentes de redução. Desse 

modo, a geração de nova biomassa, a partir de glicerol, resulta em maior quantidade de NADH2 
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utilizado na transformação de glicerol em 1,3-PDO. Devido a esta transformação resultar no 

consumo líquido de equivalentes de redução, essa via fornece um meio para alcançar o 

equilíbrio redox na ausência de aceptores de elétrons (YAZDANI; GONZALES, 2007). 

Segundo Andaloussi, Amine e Petitdemange (1998), na fermentação de glicerol e glicose, 

o metabolismo da glicose fornece equivalentes de redução para a formação de 1,3- PDO e ATP 

para o crescimento celular. Além disso, o efeito da sacarose como cossubstrato, em reator em 

batelada, sob condições microaeróbias, foi explorado por Yang e Tian (2007) e, como resultado, 

a presença de sacarose otimizou significativamente a produção de 1,3-PDO. Os autores sugerem 

que a codigestão é uma alternativa para otimizar a produção de 1,3 PDO a partir do glicerol. 

Como citado anteriormente, a razão HBu/HAc é imprescindível para um melhor 

entendimento da produção de H2. As mudanças nessa razão sugerem alterações no metabolismo, 

originadas de diversas condições do meio, ou devido ao acúmulo de produtos (KHANAL et al., 

2004). No RALF 2 as razões HBu/HAc observadas foram de 1,22 e 0,41 para as temperaturas 

de 55 e 60°C, respectivamente. Na temperatura de 65°C não foi detectada a presença de HBu 

no efluente. Além disso, apesar de ter sido registrada menor razão HBu/HAc (0,41), na 2° fase 

operacional (60°C), não houve produção de H2 (Figura 41). Os resultados indicam que 

ocorreram mudanças no metabolismo microbiano, favorecendo a degradação de glicerol em 

outros subprodutos. A conversão de glicerol em 1,3-PDO através da via redutiva, consume 

NADH da produção de biomassa, ocasionando decréscimo na produção de H2. A diminuição 

ou ausência de H2 concomitante a produção de 1,3-PDO também foi relatada nos trabalhos de 

Moscovi, Trably e Bernet (2016), Sittijunda e Reungsang (2017), Veras et al. (2019) e Sittijunda 

e Reungsang (2020). 
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Figura 41- Razão HBu/HAc e o HY ao longo da operação do RALF 2. 

 

                         Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Alguns trabalhos da literatura de referência reportam tendências semelhantes as 

observadas no presente estudo. Entre eles está o trabalho desenvolvido por Temudo et al. 

(2008), o qual avaliou a codigestão de glicose e glicerol, em reatores quimiostáticos (30°C). A 

concentração de substrato utilizada foi de 4 g DQO.L- 1, sendo 50% da DQO da glicose e        

50% da DQO do glicerol. Inicialmente, o reator foi alimentado apenas com glicose e, em 

seguida, o glicerol foi adicionado, a fim de verificar o efeito da codigestão. Foi observado que 

a adição de glicerol (2 g DQO.L-1), no reator alimentado com glicose, causou um aumento 

imediato de NADH dentro da célula, induzindo a produção de 1,3-PDO e diminuindo o fluxo 

de glicólise. O rendimento máximo atingido de 1,3-PDO foi de 0,14 ± 0,02 mol.C3 mol-1. Uma 

tendência similar foi observada no presente estudo, porém relacionado ao aumento da 

concentração de glicerol, entre os RALFs 1 e 2 (RALF 1= 2,5 g.L-1 e RALF 2= 5 g.L-1 de 

glicerol). A qual acarretou o aumento da concentração de 1,3-PDO, nas temperaturas de 60 e 

65°C. 

Chookaew et al. (2014) operando UASB (40°C) com diferentes concentrações de glicerol 

(10, 20 e 30 g.L-1) verificaram que, nas três concentrações de glicerol testadas, houve 

predominância de 1,3-PDO. A maior concentração foi registrada (9,0 g.L-1) com 20 g.L-1 de 

glicerol e TDH de 12 h. No RALF 2, do presente trabalho, a concentração máxima de         1,3- 

PDO (1,3 g.L-1) foi atingida na temperatura de 55°C e TDH de 4 h. Os autores sugerem que o 

registro de altas concentrações de 1,3-PDO implica o domínio de Klebsiella sp. TR17, que foi 
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imobilizada em grânulos de lodo anaeróbio com sucesso.  Além disso, foi observado que 

quando o glicerol estava em excesso no meio (>20 g.L-1), mais NADH2 foi utilizado para a 

formação de 1,3-PDO do que para a produção de H2.  

 A mesma tendência foi observada no estudo realizado por Sittijunda e Reungsang 

(2020). No qual os autores analisaram a produção de 1,3-PDO em UASB (55°C) alimentado 

com glicerol. O efeito da TCO também foi investigado (25, 37,5 50 62,5 e 75 g.L-1.d-1). Ao 

utilizar glicerol puro, a produção de 1,3-PDO foi de 58,06, 73,75, 88,28, 83,72 e 98,27    

mmol.L-1, obtidas em TCOs de 25, 380 37,5, 50, 62,5 e 75 g.L-1.d-1, respectivamente. A 

produção máxima de 1,3-PDO, 98,27 mmol.L-1, foi obtida na TCO de 75 g.L-1.d-1. Foi 

observado acréscimo na produção de 1,3-PDO com o aumento da TCO de 25 para 75 g.L-1.d-1, 

sugerindo que o aumento na concentração de substrato, favoreceu a conversão de glicerol 

em 1,3-PDO. As informações relatadas pelos autores reforçam que as mudanças nas proporções 

de substratos, utilizadas no presente trabalho, alteraram o metabolismo microbiano. 

 

5.5.3 Metabólitos solúveis detectados durante a operação do RALF 3 

 

 No RALF 3, o principal metabólito produzido durante a 1° fase operacional (55°C) foi 

o HAc (0,7 ± 0,1 g.L-1) com fração molar de 57,7%. Enquanto que o HPr, HBu e 1,3-PDO 

foram produzidos em menores concentrações (0,2 ± 0,1 g.L-1, 0,3 ± 0,1 g.L-1 e 0,2 ±         

0,02 g.L-1, respectivamente). Durante a 2° fase operacional (60°C) os metabólitos solúveis 

detectados se restringiram a HAc (0,1 ± 0,02 g.L-1) e 1,3-PDO (0,1 ± 0,001 g.L-1). Já na 3° fase 

foi observado predominância de HBu (0,4 ± 0,03 g.L-1) com fração molar de 46,2%. Além 

deste, foram detectados HPr, HAc e 1,3-PDO com concentrações similares de 0,1 ± 0,03 g.L-1, 

0,1 ± 0,01 g.L-1 e 0,1 ± 0,03 g.L-1, respectivamente. 

Apesar de ter se mantido estável em relação a fração molar nas temperaturas de 55 e   

60°C (57,7 e 55,3%), a concentração de HAc diminuiu na temperatura de 60°C (2° fase), de 0,7 

± 0,1 para 0,1 ± 0,02 g.L-1. Vale salientar que, apesar das oscilações no percentual molar de 

1,3-PDO (10,8 e 44,7%), nas duas primeiras fases (55 e   60°C), as concentrações se mantiveram 

estáveis durante todo o experimento (0,2 ± 0,02 g.L1 - 0,1 ± 0,03 g.L1) (Tabela 25) (Figuras 42 

e 43). Em suma, isto ocorreu devido as mudanças no metabolismo dos microrganismos durante 

a 2° fase (60°C), na qual apenas os HAc e 1,3-PDO foram detectados. 
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A partir da Figura 42, pode-se notar expressivo decréscimo na concentração de HAc e 

incremento na concentração de HBu na corrente efluente ao reator, justificando a redução na 

produção de H2 previamente apresentada (item 5.4) (Figura 34). 

 

Figura 42 - Concentrações de metabólitos solúveis produzidos no RALF 3 em função da 

temperatura. 

 

                       Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Quando comparado com os outros reatores (RALF 1 e 2), o RALF 3 apresentou baixas 

concentrações de 1,3-PDO durante todo o experimento (0,2 ± 0,02 g.L1). Em contrapartida, 

houve produção fermentativa de H2 (PVH máxima de 1,6 ± 0,4 L.d-1.L-1 e HY de  0,35 ± 

0,09 mmol H2.g DQO adicionada-1), que pode ter acontecido em decorrência do equilíbrio entre 

a concentração de matéria orgânica alimentada e o tempo de retenção do substrato no reator. 

Com isso, a conversão microbiana do substrato ocorre antes de atingir o nível crítico de pressão 

parcial de H2 (PARANHOS; SILVA, 2020). Devido ao fato de o RALF 3 conter menos vinhaça 

(75% DQO glicerol e 25% DQO vinhaça), os ácidos produzidos via rota oxidativa a partir da 

vinhaça não foram suficientes para atingir o nível crítico de pressão parcial de H2. Com isso, o 

consumo de H2 por microrganismos através da via redutiva de fermentação de glicerol não foi 

favorecido, o que justifica as baixas concentrações de 1,3-PDO observadas durante a operação 

do RALF 3. 
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Além disso, alguns fatores podem contribuir para que a pressão parcial de H2 se 

mantivesse baixa (10-4 a 10-6 atm). Um dos fatores confere-se a configuração do reator utilizado, 

visto que o RALF possui alta velocidade ascensional, a fim de garantir a fluidização do leito, o 

que favorece o desprendimento de H2 do meio líquido (LIN et al., 2006; ZHANG et al., 2007). 

A temperatura, na faixa termofílica, também pode ter contribuído, uma vez que, em elevadas 

temperaturas, a solubilidade de compostos gasosos presentes no meio líquido diminui e, 

consequentemente, menores concentrações de biogás estarão dissolvidas no reator 

(LETTINGA; REBACZEEMAN, 2001). Como já foi abordado previamente (item 3.3), a 

retirada de H2 do meio força a reação a ocorrer no sentido de formar mais H2.  

 

Figura 43- Porcentagem molar dos principais metabólitos produzidos no RALF 3. 

 

                   Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

Durante a 3° fase operacional do RALF 3, foi observado um comportamento similar ao 

relatado anteriormente no RALF 1. Com o aumento da temperatura (60 para 65°C), o HBu foi 

detectado no efluente (0,4 ± 0,03 g.L-1), sugerindo que a temperatura de 65°C favoreceu a rota 

de HLa (Reação 14) (MATSUMOTO; NISHIMURA, 2007). Além disso, embora esta rota seja 

favorecida sob condições de deficiência de substrato, o aumento da concentração de HBu 

ocorreu, apesar da disponibilidade de substrato no meio. 
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CH3COOH + 2CH3CHOHCOOH → H2 + 3/2CH3CH2CH2COOH + 2CO2 + H2O (14) 

 

Assim como avaliada nos outros reatores, a razão HBu/HAc durante as três fases 

experimentais (55, 60 e 65°C) do RALF 3 estão expostas na Figura 44. Na temperatura de 55°C 

a razão foi de 0,41, e na temperatura de 60°C o HBu não foi detectado, contudo houve produção 

de H2 (PVH máxima de 1,6 ± 0,4 L.d-1.L-1 e HY de 0,31 ± 0,07 mmol H2.g DQO adicionada-1), 

indicando que a principal rota fermentativa associada à produção de H2 compreendeu a via 

acética. Durante a temperatura de 65°C, a razão obtida foi de 3,55, valor considerado alto para 

a produção de H2, o que pode ser elucidado pela rota de baixo rendimento do HLa, observada 

durante a 3° fase de operação (65°C).  

 

Figura 44 - Razão HBu/HAc e o HY ao longo da operação do RALF 3. 

 

                             Fonte: Elaboração própria (2020). 

 

É pertinente mencionar alguns trabalhos da literatura de referência que reportam a 

influência da glicose no processo de fermentação com altas concentrações de glicerol. 

Conforme discutido por Tokumoto e Tanaka (2012), altas concentrações de glicerol         (75,7 

g.L-1) não são facilmente degradadas por cultura mista, porém, foi constatado que, ao adicionar 

glicose (3 ppm), no reator em batelada (30°C) a fermentação de H2 e a degradação de glicerol 

foram estimuladas com PVH de 9,85 mL e HY de 0,11 mol.mol glicerol-1, após 7 dias de 

incubação. Este cenário ocorreu devido ao crescimento específico de C. pasteurianum, B. 
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licheniformis, B. vietnamiensis e B. phenoliruptrix, os quais utilizam o glicerol e glicose como 

substratos. A glicose promoveu o crescimento de bactérias degradadoras e altamente resistentes 

ao glicerol, possibilitando o processo contínuo de bioconversão. Dado o exposto, pode-se inferir 

que a utilização de vinhaça na codigestão com o glicerol, no presente trabalho, auxiliou o 

processo de fermentação.   

Tokumoto e Kashiwagi (2012) avaliaram o efeito de alguns cossubstratos, dentre eles a 

glicose, na produção de metano. O experimento foi realizado em batelada (30°C) com 0,4 mL 

de solução de glicerol a 75% (v.v-1) (concentração do reator 6% (v.v-1) e 3 ou 30 ppm de glicose 

(ajustado a concentração desejada no reator). No 5° dia de incubação, quando a produção de 

CH4 estabilizou, 100 μL de solução de glicose a 750 ppm foram introduzidos no meio reacional. 

A produção de H2 foi detectada após cinco dias da adição da glicose e a produção de metano 

foi deslocada para o 12° dia, visto que antes de adicionar 750 ppm a produção de CH4 ocorria 

no 5° dia. Os resultados sugerem que a glicose catalisou a degradação de altas concentrações 

de glicerol e modificou a população bacteriana dominante no meio, resultando na produção de 

H2. Assim como no trabalho descrito no parágrafo anterior, pode-se considerar que a glicose 

atuou como promotor de fermentação. 

 No estudo desenvolvido por Costa (2017), foi avaliado a produção contínua de H2, 

utilizando glicerol bruto (10 g.L-1) e cultura mista, em RALF termofílico (55°C), operado sob 

variação de TDH (8 – 0,5 h). No TDH de 6 h, foi observado a maior concentração de 1,3-PDO 

no efluente (1,62 ± 0,25 g.L-1). Contudo, no TDH de 4 h, foi registrada a menor concentração 

deste metabólito (0,3 ± 0,1 g.L-1). O experimento do autor foi realizado em condições 

semelhantes as utilizadas no RALF 3, exceto pela concentração de glicerol utilizada no presente 

trabalho (7,5 g.L-1) e a codigestão de dois substratos (vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol). 

Neste estudo as concentrações de 1,3-PDO obtidas nas temperaturas de 55, 60 e 65°C, estiveram 

entre 0,1 ± 0,03 e 0,1 ± 0,02 g.L-1, valores inferiores aos registrados por Costa (2017). 

A produção de 1,3-PDO em RALF, a partir de glicerol bruto, cultura mista e meio 

nutricional otimizado foi investigada, em reatores em batelada (37°C), por Paranhos e Silva 

(2018). Além disso, foi analisada a influência do TDH aplicado (36, 28, 20 e 12 h). As maiores 

concentrações de 1,3-PDO foram obtidas nos TDHs de 20 e 28 h (1,3 g.L-1) com concentração 

de glicerol de 26 g.L-1. No TDH de 12 h foi registrada a menor concentração de 1,3-PDO (0,1 

g.L-1). Os dados apresentados no estudo sugerem que para produzir 1,3-PDO, a partir de 
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maiores concentrações de glicerol, é necessário adotar maior TDH, o que inviabilizou maior 

produção de 1,3-PDO no RALF 3, visto que o TDH adotado foi de 4 h.  

 A partir destes trabalhos, foi observado a relevância da codigestão de vinhaça de cana-

de-açúcar e glicerol para a produção fermentativa de H2. Além disso, diante dos resultados 

apresentados ao longo deste tópico fica evidente a predominância da rota de formação de    1,3-

PDO na maioria das condições avaliadas. Isto posto, o tópico subsequente foi direcionado para 

discussão dos rendimentos e produtividades de 1,3-PDO.  

 

5.5.4 Produção Volumétrica e Rendimento de 1,3-Propanodiol 

 

Na Tabela 26 estão apresentados os valores de produção volumétrica (PV 1,3-PDO) e de 

rendimento (1,3-PDOY) de 1,3-PDO obtidos neste estudo. No RALF 1 foi observado 

estabilidade nos valores de 1,3-PDOY durante as duas primeiras fases (55 e 60°C) com valores 

médios de 0,67 ± 0,13 e 0,71 ± 0,10 mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido. Porém, na 3° fase 

experimental (65°C) o 1,3-PDOY diminuiu para 0,03 ± 0,01 mol 1,3-PDO.mol-1 

glicerolconsumido. A mesma tendência foi observada nos valores de PV 1,3-PDO, em que durante 

as duas primeiras fases (55 e 60°C), foram registrados valores semelhantes de 0,39 ± 0,07 e 

0,32 ± 0,04 g.L-1 h-1, contudo, com a elevação da temperatura para 65°C a PV 1,3-PDO atingida 

foi de 0,01 ± 0,09 g.L-1 h-1. 

No RALF 2 foi observado um padrão distinto, visto que com a elevação da temperatura 

de 55 para 60°C o 1,3-PDOY aumentou de 0,46 ± 0,12 para 0,89 ± 0,26 mol 1,3-PDO.mol-1 

glicerolconsumido. Na 3° fase experimental (65°C) o valor de 1,3-PDOY se manteve estável com 

0,85 ± 0,21 mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido.  Em relação a PV 1,3-PDO o RALF 2 apresentou 

o mesmo padrão observado no 1,3-PDOY. Na temperatura de 55°C foi registrado valor médio 

de 0,41 ± 0,11 g.L-1 h-1. Nas temperaturas de 60 e 65°C os valores médios se mantiveram 

estáveis com 0,38 ± 0,06 e 0,37 ± 0,08, respectivamente. 

Na temperatura de 55°C, o RALF 3 apresentou 1,3-PDOY de 0,46 ± 0,15 mol 1,3-

PDO.mol-1 glicerolconsumido. Durante a 2° fase experimental (60°C), foi atingido valor médio de 

0,82 ± 0,19 mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido e com o aumento da temperatura para 65°C, o 

1,3-PDOY diminuiu para 0,39 ± 0,13 mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido. Enquanto que o 

valores médios de PV 1,3-PDO permaneceram próximos com 0,05 ± 0,01, 0,04 ± 0,01 e 0,03 ± 

0,02 g.L-1 h-1, nas temperaturas de 55, 60 e 65°C, respectivamente. 

Dentre os resultados de 1,3-PDOY mencionados, vale destacar os valores registrados no 

RALF 2, nas temperaturas de 60 e 65°C, com valores de 0,89 ± 0,26 e 0,85 ± 0,21                        
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mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido, respectivamente, e o valor de 0,82 ± 0,19                                           

mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido observado no RALF 3, na temperatura de 60°C, visto que 

estes valores foram próximos ao rendimento teórico de 1,3-PDO (1 mol 1,3-PDO.mol glicerol-

1), indicando que a via de formação de 1,3-PDO (Reação 9) foi favorecida nestas temperaturas 

e proporções adotadas. 

 

Glicerol (C3H8O3) → 1,3-Propanodiol (C3H8O2) 

C3H8O3 + H2 → C3H8O2 + H2O 

 

A partir da figura 45 é possível observar a relação entre o 1,3 PDOY e HY no RALF 1. 

O HY e 1,3-PDOY foram similares, durante a 1° fase experimental (55°C), enquanto que na 2° 

fase (60°C) o 1,3-PDOY foi superior ao HY. Durante a 3° fase (65°C), foi observado redução 

nos valores, indicando que, a temperatura de 65°C não favoreceu a produção de H2 e 1,3-PDOY. 

 

Figura 45 - Relação entre HY e 1,3-PDOY no RALF 1. 

  

                                                  Fonte: Elaboração própria. 

 

Já no RALF 2 (Figura 46), foi observado que o 1,3-PDOY se sobressaiu em relação ao 

HY, durante todas as fases experimentais (55, 60, 65°C), sugerindo que ocorreu atividade 

hidrogenogênica, através da via oxidativa, e o H2 produzido foi utilizado na via redutora, 

consumindo H+ na oxidação do NAD (PARANHOS; SILVA, 2020). Além disso, pode-se 

55 ºC 60 ºC 65 ºC

0,0

0,1

0,2

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

0,9

 1,3-PDO

1
,3

-P
D

O
Y

(m
o

l(
1

,3
P

D
O

.m
o

lG
lic

e
ro

l-1 c
o

n
s
u

m
id

o
 )

A

-0,1

0,0

0,1

0,2

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

0,9

 HY
H

Y
(m

m
o
lH

2
.g

D
Q

O
-1 a

d
d

 )

(9) 



148 

observar que o aumento da temperatura para 65°C não ocasionou prejuízos significativos ao 

1,3-PDOY. Assim como observado no RALF 2, no RALF 3 (Figura 47) o HY foi superior ao 

1,3-PDOY durante todas as fases experimentais (55, 60 e 65°C). 

 

Figura 46 - Relação entre HY e 1,3-PDOY no RALF 2. 

 

                                                Fonte: Elaboração própria. 

 

Figura 47- Relação entre HY e 1,3-PDOY no RALF 3. 

 

                                      Fonte: Elaboração própria. 

 



149 

 

 

 

 

Para realizar uma melhor comparação dos dados relatados na literatura mencionada 

neste tópico, foram agrupados dados de desempenho de produção volumétrica e rendimento de 

1,3-PDO, a partir do glicerol (Tabela 27). Alguns valores relatados nos trabalhos estão 

próximos aos valores observados no presente estudo. Vale salientar que alguns fatores como 

tipo de inóculo, concentração de substrato, configuração do reator, meios nutricionais 

utilizados, entre outros, podem interferir na produção-PDO.
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Tabela 26 - Produção volumétrica e rendimento de 1,3-PDO obtidos nos RALFs, nas diferentes temperaturas. 

Fases Temperatura (°C) 
PV 1,3-PDO 

(g.L-1 h-1) 

1,3-PDOY’ 

(g 1,3-PDO.g-1 glicerolconsumido) 

1,3-PDOY 

(mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido) 

RALF 1 
    

1 55 0,39 ± 0,07 0,55 ± 0,08 0,67 ± 0,13 

2 60 0,32 ± 0,04 0,59 ± 0,12 0,71 ± 0,10 

3 65 0,01 ± 0,09 0,02 ± 0,01 0,03 ± 0,01 

RALF 2   
 

 

1 55 0,41 ± 0,11 0,37 ± 0,13 0,46 ± 0,12 

2 60 0,38 ± 0,06 0,73 ± 0,14 0,89 ± 0,26 

3 65 0,37 ± 0,08 0,70 ± 0,09 0,85 ± 0,21 

RALF 3   
 

 

1 55 0,05 ± 0,01 0,38 ± 0,06 0,46 ± 0,15 

2 60 0,04 ± 0,01 0,08 ± 0,03 0,82 ± 0,19 

3 65 0,03 ± 0,02 0,32 ± 0,05 0,39 ± 0,13 

 Fonte: Elaboração própria (2020). PV1,3-PD: Produção volumétrica de 1,3-PDO; 1,3-PDY: Rendimento de 1,3-PDO em mol; 1,3-PDY’: Rendimento 

de 1,3-PDO em grama. RALF 1: (75% DQO vinhaça + 25 DQO glicerol); RALF 2: (50% DQO vinhaça + 50 DQO glicerol); RALF 3: (25% DQO 

vinhaça + 75 DQO glicerol). 
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Tabela 27- Comparação do desempenho na produção de 1,3´PDO entre os trabalhos reportados na literatura e o presente estudo. 

Reator 
Temperatura 

(°C) 

Glicerol 

(g.L-1) 
Inóculo 

PV 1,3-PDO 

(g.L-1 h-1) 

1,3-PDOY 

(mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido) 
Referência 

Fermentador três 

estágios 

(5000 L) 

37 P: 15-40 
K. pneumoniae 

M5al 
0,92 0,53 Cheng et al. (2007) 

Batelada 

40 P: 20 K. pneumoniae 

1,53 0,75 
Zhang et al. (2007) 

Batelada 

alimentada 
0,79 0,70 

RALF 55 B: 10 Misto 0,27 0,80 Costa (2017) 

Batelada 37 P: 30 
Misto 

- 0,57* Paranhos e Silva 

(2018) RALF 30 P: 26 - 0,31* 

RALF 30 B: 2,9-17,1 Misto 
1,04 

(15 g.L-1) 

1,05 

(10 g.L-1) 

Paranhos e Silva 

(2020) 

RALF 60 

B: 2,5 

Misto 

0,32 0,31 

Este estudo B: 5,0 0,38 0,89 

B: 7,5 0,04 0,82 

Fonte: Elaboração própria (2020). P- Glicerol puro; B- Glicerol bruto. *Rendimento de 1,3PDO em g 1,3-PDO.g-1 glicerolconsumido. RALF 1: (75% DQO vinhaça + 25 DQO 

glicerol); RALF 2: (50% DQO vinhaça + 50 DQO glicerol); RALF 3: (25% DQO vinhaça + 75 DQO glicerol).
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 Cheng et al. (2007) utilizaram fermentador de três estágios, sob temperatura mesofílica 

(37°C), com volumes de 5, 50 e 5000 L, a fim de avaliar a produção de 1,3-PDO. Para o ensaio 

com volume de 5 L foi utilizada uma concentração inicial de glicerol de 50 g.L-1. O rendimento 

obtido neste experimento foi de 0,36 g 1,3-PDO.mol-1glicerolconsumido. Para os ensaios com 

volume de 50 e 5000 L, a concentração inicial de glicerol utilizada variou entre 15 e 40 g.L-1. 

No fermentador de 50 L foi registrado rendimento de 0,52 g 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido. Os 

melhores resultados foram observados no reator com 5000 L de volume, com um rendimento 

de 0,53 mol 1,3-PDO.g-1 glicerolconsumido e produção volumétrica de 0,92 g.L-1h-1. O valor 

máximo de rendimento obtido no presente estudo (0,89 mol 1,3-PDO.g-1 glicerolconsumido) foi 

superior ao valor observado pelos autores, contudo o valor de PV 13-PDO (0,38 ± 0,06 g.L-1h-

1) foi inferior. 

Os valores de rendimento relatados por Zhang et al. (2007) foram próximos aos 

observados no presente estudo. Os autores utilizaram Klebsiella pneumoniae, glicerol puro (20 

g.L-1) e 6 g (NH4)2 SO4.L
-1, como fonte de nitrogênio, para avaliar a produção de 1,3-PDO. 

Durante a fermentação em batelada (40°C) foi registrado concentração de 12,2 g.L-1 de 1,3-

PDO, rendimento máximo de 0,75 mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido e produção volumétrica 

de 1,53 g.h-1 L-1. Para as fermentações em batelada alimentada, apesar da concentração de 1,3-

PDO ter aumentado (38,1 g.L-1), os valores de rendimento e produção volumétrica diminuíram 

(0,70 mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido e 0,79 g.h-1L-1, respectivamente). 

.Ao variar o TDH (0,5-8 h), Costa (2017) observou os maiores valores de produção 

volumétrica (0,27 ± 0,04 g.L-1h-1) e rendimento (0,80 ± 0,15 mol 1,3-PDO.mol-1 

glicerolconsumido) no TDH de 6 h. Para uma melhor comparação, a condição do presente trabalho 

que mais se assemelha ao trabalho desenvolvido por Costa é a 1° fase do RALF 3, visto que foi 

utilizado a mesma temperatura 55°C e TDH (4 h). Além disso, a concentração de glicerol 

utilizada (7,5 g L-1) foi a mais próxima da concentração adotada pelo autor (10 g.L-1). Nestas 

condições, o valor de rendimento obtido no presente trabalho (0,46 mol 1,3-PDO.mol-1 

glicerolconsumido), foi superior ao valor registrado pelo autor (0,14 ± 0,06 mol 1,3-PDO.mol-1 

glicerolconsumido). Contudo, em relação a produção volumétrica os valores foram levemente 

semelhantes, dado que a produção volumétrica no presente estudo foi de 0,05 g.L-1 h-1 e o valor 

obtido pelo autor foi de 0,08 g L-1 h-1. 

Paranhos e Silva (2018) avaliaram a produção de 1,3-PDO a partir do glicerol em 

reatores em batelada e contínuo, utilizando meio nutricional otimizado. No reator em batelada 

as concentrações de glicerol (22-30 g.L-1), KH2PO4 (1,5-2,0 g.L-1) e vitamina B12 (7-8 mg.L-1) 

variaram dentro da faixa determinada. Sob essas condições o maior rendimento registrado foi 
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de 0,57 g 1,3-PDO.g-1 glicerolconsumido. No RALF contínuo, foi utilizado 26 g.L-1 de glicerol, 

1,5 g.L-1 de KH2PO4 e 7,8 mg.L-1 de vitamina B12. O valor máximo de rendimento observado 

(0,31 g 1,3-PDO.g-1 glicerolconsumido) foi inferior ao obtido em reator em batelada. Ambos os 

resultados obtidos pelos autores foram inferiores aos observados no presente estudo, muitos 

fatores podem ter sido determinantes para a diferença entre os valores obtidos, entre eles a 

concentração de glicerol e temperatura. 

Os autores Paranhos e Silva (2020) registraram taxa máxima de produção volumétrica 

de 1,3-PDO (1,04 g.h-1 L-1) utilizando 15 g.L-1 de glicerol e TDH de 2 h. O rendimento máximo 

de 1,3-PDO registrado foi de 1,05 mol 1,3-PDO.mol-1 glicerolconsumido, utilizando    10 g.L-1 de 

glicerol e TDH de 9,24 h. Os valores obtidos pelos autores foram superiores ao observados no 

presente trabalho, visto que a maior produção volumétrica de 1,3-PDO foi de 0,41 g.h-1 L-1
. 

Apesar de ambos os trabalhos utilizarem RALF, a temperatura adotada pelos autores foi de 

30°C, além do TDH de 9,24 h, o que pode ter contribuído com a diferença nos dados obtidos. 

 

 BALANÇO DE MASSA  

  

O balanço de massa foi realizado com base nos dados da DQO total dos metabólitos 

solúveis presentes no efluente, do glicerol e carboidratos remanescentes e dos sólidos suspensos 

voláteis, considerando as medições em DQO equivalente (Tabela 28). A diferença entre a DQO 

total e a DQO medida nos RALFs 1, 2 e 3 estão apresentados nas Tabelas 29, 30 e 31. Pode-se 

notar que em todas as fases operacionais dos reatores, houve diferença percentual significativa, 

apresentando diferença negativa, o que pode ser atribuído a metabólitos no efluente que não 

foram detectados. 
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Tabela 28- DQO equivalentes utilizadas nos cálculos dos balanços de massa. 

Componente 
DQO equivalente 

[g componente. g-1 DQO] 

HPr 1,51 

HAc 1,06 

EtOH 2,09 

HBu 1,82 

1,3- PDO 1,68 

Glicerol 1,22 

Sacarose 1,12 

SSV 1,34 

                              Fonte: Bernal (2018). 
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Tabela 29- Balanço de massa da fração solúvel em relação à DQO total efluente do RALF 1. 

RALF 1 

  Metabólitos 
Gliceflu 

(g.L-1) 

Ceflu 

(g.L-1) 

SO4
2- 

(g.L-1) 

SSV 

(g.L-1) 

DQO∑ 

(g.L-1) 

DQOmedida 

(g.L-1) 

Diferença 

≠ 
Fase HPr  HAc  EtOH HBu  1,3-PDO 

1 0.61 0.72 0.00 0.95 2.02 2.95 0.76 0.00 0.87 8.87 10.48 -15.3% 

2 0.21 0.76 0.00 0.39 1.67 2.52 0.82 0.00 0.86 7.23 8.87 -18.5% 

3 0.34 0.48 0.00 1.45 0.71 2.86 1.36 0.00 0.55 7.74 11.22 -31.0% 

Fonte: Elaboração própria (2021). 

 

Tabela 30- Balanço de massa da fração solúvel em relação à DQO total efluente do RALF 2. 

RALF 2 

  Metabólitos 
Gliceflu 

(g.L-1) 

Ceflu 

(g.L-1) 

SO4
2- 

(g.L-1) 

SSV 

(g.L-1) 

DQO∑ 

(g.L-1) 

DQOmedida 

(g.L-1) 

Diferença 

≠ 
Fase HPr  HAc  EtOH HBu  1,3-PDO 

1 0.35 0.37 0.30 0.78 2.14 2.51 0.40 0.00 0.42 7.28 10.36 -29.7% 

2 0.22 0.35 0.00 0.24 1.98 3.74 0.66 0.00 0.43 7.63 10.77 -29.2% 

3 0.00 0.28 0.00 0.00 1.93 5.72 0.84 0.00 0.43 9.21 12.27 -25.0% 

Fonte: Elaboração própria (2021). 
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Tabela 31- Balanço de massa da fração solúvel em relação à DQO total efluente do RALF 3. 

RALF 3 

  Metabólitos 
Gliceflu 

(g.L-1) 

Ceflu 

(g.L-1) 

SO4
2- 

(g.L-1) 

SSV 

(g.L-1) 

DQO∑ 

(g.L-1) 

DQOmedida 

(g.L-1) 

Diferença 

≠ 
Fase HPr  HAc  EtOH HBu  1,3-PDO 

1 0.34 0.74 0.00 0.52 0.28 8.28 0.19 0.00 0.36 10.71 11.34 -5.6% 

2 0.00 0.14 0.00 0.00 0.23 6.91 0.33 0.00 0.21 7.83 11.94 -34.5% 

3 0.21 0.12 0.00 0.72 0.19 9.03 0.39 0.00 0.17 10.83 12.56 -13.8% 

Fonte: Elaboração própria (2021). 
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6 CONCLUSÕES 

 

 Com suporte nos resultados obtidos durante a operação dos RALFs para a produção de 

H2 e 1,3-PDO, a partir da codigestão de vinhaça de cana-de-açúcar e glicerol, conclui-se que:  

 

• Os maiores valores de produção de H2 registrados no presente trabalho foram obtidos 

no RALF 1 (75% DQO vinhaça + 25% DQO glicerol), com PVH máxima de 2,92 ± 

0,45 L.h-1 L-1 e HY de 0,74 mmol H2 g DQOadicionada
-1. Os valores máximos registrados 

no RALF 2 (50% DQO vinhaça + 50% DQO glicerol) e RALF 3 (25% DQO vinhaça + 

75% DQO glicerol) foram menores. No RALF 2 a PVH máxima foi de 0,6 ± 0,06 L.d-

1.L-1 e o HY de 0,16 mmol H2.g DQO adicionada-1. Já no RALF 3, a PVH máxima foi 

de 1,6 ± 0,4 L.d-1.L-1 e o HY foi de 0,35 mmol H2.g DQO adicionada-1. Quanto a 

produção de 1,3-PDO, os maiores valores foram observados no RALF 2 (50% DQO 

vinhaça + 50% DQO glicerol), com PV 1,3-PDO de 0,41 ± 0,11 g.L-1 h-1 e 1,3-PDOY 

de 0,89 ± 0,26 mol 1,3 PDO.mol-1 glicerolconsumido. E os menores valores de PV 1,3-PDO 

(0,01 ± 0,09) e 1,3-PDOY (0,03 ± 0,01) foram observados no RALF 1. 

 

• Os valores máximos relacionados a produção de H2 foram obtidos nas temperaturas de 

55°C para os RALFs 1 e 2. No RALF 3 a PVH máxima e o HY foram registrados na 

temperatura de 60°C.  É pertinente sugerir que durante a 3° fase (65°C) dos RALFs 1, 

2 e 3 ocorreu síntese de células, visto que em maiores temperaturas o crescimento 

celular líquido é menor e a produção celular necessita compensar essa perda. O mesmo 

foi observado na 2° fase (60°C) do RALF 2. A elevada temperatura pode ter causado 

alterações no metabolismo dos microrganismos, implicando prejuízo a produção de H2. 

O valor máximo de PV 1,3-PDO foi obtido na temperatura de 55°C, enquanto que o 

1,3-PDOY máximo foi obtido na temperatura de 60°C, ambos no RALF 2. Além disso, 

notou-se que a temperatura de 65 °C não implicou prejuízo na produção de 1,3-PDO, 

no RALF 2, visto que os valores de PV 1,3-PDO e 1,3-PDOY mantiveram-se estáveis. 

Contudo, foi observado decréscimo nos valores de PV 1,3-PDO e 1,3-PDOY nos 

RALFs 1 e 3, durante a 3° fase experimental (65 °C), indicando que, assim como na 

produção de H2, o aumento da temperatura exerceu influência negativa na produção de 

1,3-PDO. 
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• Os principais metabólitos obtidos foram: 1,3-PDO, HAc e HBu. Verificou-se um 

predomínio da rota de formação de 1,3-PDO na maioria das condições avaliadas. A 

influência das proporções de substratos sobre as produções de álcoois e ácidos variaram 

de acordo com a temperatura utilizada.  
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