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RESUMO

SILVA, A. B. Efeito de temperaturas termofilica e hipertermofilica na producdo de
hidrogénio e 1,3-propanodiol a partir de vinhaca de cana-de-acucar e glicerol bruto como
cossubstratos em reatores anaerdbios de leito fluidificado. 2021. Dissertagdo (Mestrado) —
Escola de Engenharia de Sdo Carlos, Universidade de Sao Paulo, S&o Carlos, 2021.

A produgdo de H e intermediarios quimicos por processos fermentativos € uma linha de
pesquisa atual e pode representar uma alternativa para o setor sucroenergético e para a industria
de biodiesel, possibilitando melhorias na eficiéncia produtiva e energética dos processos. Nesse
sentido, o objetivo principal deste trabalho foi investigar a producéo de Hz e 1,3-Proponodiol
(1,3-PDO) pela estratégia de codigestdo de vinhaca de cana-de-agucar e glicerol, em reatores
anaerobios de leito fluidificado (RALF), sob condi¢des termofilicas e hipertermofilicas (55, 60
e 65°C). Neste estudo, foram utilizados trés reatores, com concentragédo afluente fixa (10 g
DQO.L™Y), contudo com proporgdes previamente estabelecidas para cada reator (RALF 1: 75%
DQO vinhaca + 25% DQO glicerol; RALF 2: 50% DQO vinhaca + 50% DQO glicerol; RALF
3: 25% DQO vinhaca + 75% DQO glicerol). As fases de operacdo dos reatores foram
estabelecidas em funcdo do aumento da temperatura na faixa termofilica e hipertermofilica (55,
60 e 65°C). Os maiores valores de producdo volumétrica de H2 (PVH) registrados no presente
trabalho foram obtidos no RALF 1 (75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol), com PVH
maxima de 2,92 + 0,45 L.h! L e rendimento de Hz (HY) de 0,74 mmol Hz g DQOadicionada ™.
Os valores méaximos relacionados a PVH foram obtidos nas temperaturas de 55°C para 0s
RALFs 1 e 2. No RALF 3 a PVH méaxima e o HY foram registrados na temperatura de 60°C.
E pertinente sugerir que durante a 3° fase (65°C) dos RALFs 1, 2 e 3 ocorreu sintese de células,
visto que em maiores temperaturas o crescimento celular liquido € menor e a producéo celular
necessita compensar essa perda. O mesmo foi observado na 2° fase (60°C) do RALF 2. A
elevada temperatura pode ter causado alteracbGes no metabolismo dos microrganismos,
implicando prejuizo a PVH. Quanto a producgéo de 1,3 propanodiol (PV 1,3-PDO), 0s maiores
valores foram observados no RALF 2 (50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol), com PV 1,3-
PDO de 0,41 + 0,11 g.L* h't e rendimento de 1,3-PDO (1,3-PDOY) de 0,89 + 0,26 mol 1,3
PDO.mol™* glicerolconsumidzo. NOtou-se que a temperatura de 65°C ndo implicou prejuizo na
producdo de 1,3-PDO, no RALF 2, visto que os valores de PV 1,3-PDO e 1,3-PDOY
mantiveram-se estaveis. 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



producdo de Hz, 0 aumento da temperatura exerceu influéncia negativa na producédo de 1,3-
PDO.

Palavras-chave: Digestdo anaerdbia. Biohidrogénio. Metabolitos soluveis. Biocombustivel.



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. Dissertacdo (Mestrado) — Escola de Engenharia de S&o Carlos,
Universidade de S&o Paulo, Séo Carlos, 2021.

The production of H2and 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 Hz 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™),
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 H. (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* L and Ha yield (HY) of 0.74 mmol H, g added DQO™. 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-PD0 0.41 +0, 11 g L"* h"t and yield of 1,3-PDO (1,3-PDOY)
of 0.89 + 0.26 mol 1.3 PDO.mol ™ 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 Hy, 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 INTRODUCAO

A criacdo do Programa Nacional do Alcool (Proalcool), em 1975, estabeleceu a cana-
de-acucar como uma das fontes mais importantes do pais para a geracdo de energia através da
biomassa. Apesar de tratar-se de uma fonte de energia limpa, o setor sucroalcooleiro gera
grandes volumes de &guas residudrias, especialmente a vinhaga, podendo causar problemas
ambientais com a destinacao inadequada desse subproduto (MORAES et al., 2015).

No Brasil, a vinhaca é comumente aplicada no solo como fertilizante para a cultura de
cana de acgucar, devido aos seus altos niveis de matéria organica e nutrientes (NASPOLINI et
al., 2017), porém a disposicao da vinhaga no solo pode gerar impactos negativos a longo prazo,
como o acumulo de nutrientes no solo, incluindo salinizacdo e fertilizacdo excessiva do mesmo,
aumentando a instabilidade do solo e eutrofizacdo dos corpos d'agua (FUESS e GARCIA,
2014). Nesse contexto, baseando-se na expressividade da producdo brasileira de etanol, visto
que o0 pais ocupa 0 2° lugar entre os maiores produtores mundiais (Companhia Nacional de
Abastecimento (CONAB), 2019), é imprescindivel a aplicacao de tecnologias que possibilitem
um adequado reuso da vinhaca.

Assim como o etanol, o biodiesel € uma alternativa ecoldgica de combustivel para
veiculos, visto que € biodegradavel, ndo é tdxico, possui baixos indices de emissBes de
poluentes, e pode ser produzido por materiais renovaveis e de baixo custo. A transesterificacéo
de 4cidos graxos de cadeia longa (AGCL) é o método mais utilizado no Brasil para a producéo
de biodiesel, no qual o 6leo (triglicerideo) reage com um alcool 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 fabricacdo de produtos de higiene e nas
industrias alimenticia e farmacéutica, porém o mercado atual ndo ¢ suficiente para consumir a
elevada produgédo dessa substancia. Com o intuito de evitar futuros problemas derivados da
acumulacdo de glicerol e para tornar a producdo de biodiesel mais competitiva, torna-se
necessario buscar alternativas para utilizacdo desse subproduto, de modo a estabilizar o prego
e a oferta do biodiesel e do seu subproduto (LEONETI et al., 2012).

Os avancos cientificos e tecnoldgicos proporcionam desenvolvimento de estudos voltados
a recuperacdo de energia e produtos, através de tratamentos bioldgicos. A digestdo anaerdbia
pode ser uma alternativa para a disposi¢do desses subprodutos, minimizando o impacto
ambiental causado por estes no meio ambiente (MORAES et al., 2015). A técnica chamada

codigestdo anaerobia pode promover a digestdo simultanea de dois ou mais substratos com
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caracteristicas complementares. Esta técnica pode elevar a eficiéncia do sistema e potencializar
a producdo de biogas e produtos de valor agregado (ANJUM et al., 2017). Além disso, pode
melhorar a estabilizacdo do processo, o equilibrio de nutrientes, os efeitos sinérgicos de
microrganismos, a reducao das emissdes de gases de efeito estufa e 0s custos de processamento
(HENARD et al., 2017). Entretanto, para uma codigestéo eficiente, a selecdo de cossubstratos
e a utilizacdo de propor¢des adequadas na mistura € imprescindivel, visto que ambos interferem
diretamente na estabilidade do processo (YAO et al., 2014).

Dentre os residuos agroindustriais que podem ser utilizados na digestdo anaerobia, a
vinhaca se destaca como um dos mais problemaéticos devido a presenca de compostos organicos
recalcitrantes, como os fenois, 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 digestdo anaerdbia de vinhaca de cana-de-agUcar € a adi¢do de um cossubstrato. O glicerol,
subproduto da industria do biodiesel, pode ser utilizado como cossubstrato, visto que possui pH
adequado para processos anaerdbios, boa capacidade tampao (RIVERO; SOLERA; PEREZ,
2014), pode ser facilmente armazenado dentro da planta industrial, pois possui propriedades
fisico-quimicas adequadas para armazenamento (incolor, inodoro, liquido ndo téxico e ndo
explosivo (LOVATO; RATUSZNEI; RODRIGUES, 2015). Assim como a vinhaga de cana-de-
acucar, o glicerol é produzido em grandes quantidades. Nao ha uma destinacdo adequada para
estes subprodutos, portanto a codigestdo de ambos pode ser atrativa.

O gas hidrogénio (Hz), produzido a partir da digestdo anaerdbia, é uma possibilidade
promissora de combustivel alternativo, considerada renovavel e ecologicamente correta, visto
que possui poder calorifico elevado (122 kJ g*) e ndo produz substancias poluidoras em seu
processo de combustdo (DAS e VEZIROGLU, 2001). Além disso, ao utilizar o glicerol como
substrato, a producdo de H» geralmente € acompanhada pela formagdo de outros produtos,
devido a complexidade metabdlica da fermentagdo do glicerol, como o 1,3-Propanodiol (1,3-
PDO), que vem se destacando como importante intermediario para a sintese de compostos
ciclicos (benzeno, naftaleno, porfirina, entre outros) e monémeros para poliésteres, poliuretanos
e polipropileno tereftalato (PAJUELO et al., 2004).

Alguns parédmetros influenciam o processo de digestdo anaerobia, dentre eles a
temperatura, visto que a mesma interfere nas taxas de crescimento e nas rotas metabolicas
preferenciais aos microrganismos. Levando em consideragéo a utilizagdo de cultura mista, o
aumento da temperatura eleva as reagfes quimicas e enzimaticas nas celulas de alguns

microrganismos, até determinada faixa de temperatura. Apesar da temperatura termofilica ndo
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ser preferivel do ponto de vista econdmico, visto que a energia necessaria para cultivar e manter
a com unidade termofilica é aproximadamente 2,5 vezes maior que a comunidade mesofilica
(RAJ et al., 2012), no tratamento de &guas residuarias despejadas em altas temperaturas, como
o0 glicerol bruto (70°C) (COSTA, 2017) e a vinhaga de cana-de-acucar (90 °C) (FUESS et al.,
2016; NOVA CANA, 2017), a energia necessaria 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. Ha poucos trabalhos reportados na literatura de referéncia
avaliando o efeito da faixa termofilica e hipertermofilica na producéo de H, quando comparada
com a quantidade de estudos na literatura em faixa mesofilica.

Estudos avaliando a influéncia de diferentes proporgdes de vinhaga e glicerol na
codigestdo de ambos, ainda ndo foram relatados na literatura de referéncia. Assim como o
estudo do efeito da variacdo de temperatura nas faixas termofilicas e hipertermofilica na
codigestdo de vinhaca de cana-de-agucar e glicerol, em reator anaerébio de leito fluidificado
(RALF). Nesse contexto, o presente estudo apresenta o seu diferencial no processo continuo de
producéo fermentativa de H. e 1,3-PDO, sob condi¢des termofilicas e hipertermofilicas (55, 60
e 65°C) e cultura mista, em trés RALFs alimentados com vinhaca de cana-de-acucar e glicerol

bruto, a partir de diferentes proporgoes.
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2 OBJETIVOS

O objetivo principal deste trabalho foi investigar a producédo de Hz e 1,3-PDO pela estratégia
de codigestdo de vinhaca de cana-de-acucar e glicerol, em reatores anaerdbios de leito
fluidificado.

Visando alcangar o objetivo geral, os objetivos especificos propostos foram:
i.  Avaliar o efeito de diferentes proporc¢des de vinhaca de cana-de-agucar e glicerol, com
concentracéo afluente de substratos fixa em 10 g DQO.L™, na producéo de H e 1,3-

PDO.

ii.  Analisar o efeito da temperatura na faixa termofilica e hipertermofilica (55, 60 e 65°C)
na produgdo de Hze 1,3-PDO.

iii.  Comparar a producdo de metabdlitos sollveis, nas diferentes propor¢des de substratos

e temperaturas utilizadas.



32



33

3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Visando a contextualizacdo e embasamento deste estudo, o presente capitulo contém uma
abordagem sobre a matriz energética, a evolucdo da inddstria sucroalcooleira no Brasil, com
énfase na vinhaca de cana-de-agucar, subproduto proveniente da destilacdo do etanol, além da
producdo de biodiesel, levando em consideracdo a producdo de glicerol como subproduto. E
por fim, como esses subprodutos podem ser aplicados na digestdo anaerobia para a produgdo
de H, a fim de embasar a discusséo e realizar comparagdes dos estudos da literatura de

referéncia com os resultados obtidos neste trabalho.

3.1 BIOCOMBUSTIVEIS: ETANOL E BIODIESEL

A evolucéo da sociedade foi associada ao uso de fontes de combustiveis para suprimento de
suas necessidades energéticas. As tecnologias empregadas ao longo do tempo evoluiram desde
madeira, gordura animal e carvao até o petréleo, gas natural e outras fontes de combustiveis
fosseis e, mais recentemente, fontes renovaveis. Fatores como limitacdo da oferta de
combustiveis fosseis e poluicdo ambiental constante chamam a atengdo global para o aumento
de fonte energéticas sustentaveis 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 Agéncia Nacional de Energia Elétrica (ANEEL) (2019), 75% da energia
gerada no Brasil € proveniente de fontes renovaveis, de modo que a energia solar é responsavel
por 1,5%, a energia edlica por 9%, e com 64% as hidrelétricas correspondem a principal forga.
Contudo, a geracdo de energia a partir de fontes renovaveis alternativas representa menos de
20% da sua capacidade total. O baixo percentual demonstra que ha muitos recursos a serem
explorados para a producao de energia elétrica. Assim, o foco da evolucgdo tecnoldgica de novas
fontes de combustiveis deve se dirigir para a exploracao de alternativas renovaveis, associadas
a viabilidade econdmica e eficiéncia energética.

Os biocombustiveis sdo produzidos a partir de biomassa renovavel e podem substituir,
parcial ou totalmente, combustiveis derivados de petréleo e gas natural, diante disso estdo
conquistando espaco no mercado energético e nas pesquisas cientificas (TAVARES;
FERREIRA; COELHO, 2015). A Politica Nacional de Biocombustiveis (RenovaBio),
instituida pela Lei n°13.576, de 26 de dezembro de 2017, tem como objetivo estimular o
aumento da producdo de biocombustiveis em padrdes sustentaveis. As principais metas

relacionadas aos biocombustiveis a serem alcancadas até 2030 s&o: reducdo de 43% das
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emissdes de gases de efeito estufa, participacdo de 45% de energias renovaveis e de 18% da
bionergia na matriz energética (BRASIL, 2017).

No Brasil, os dois principais biocombustiveis utilizados sdo o etanol, obtido a partir de
cana-de-acgUcar e, em escala crescente, o biodiesel, que é produzido a partir de 6leos vegetais
ou de gorduras animais e adicionado ao diesel de petrleo em proporc¢des variaveis. As politicas
energeéticas implementadas, no Brasil, a partir do inicio da década de 1970, foram primordiais

para insercdo do alcool e do biodiesel na matriz energética do pais (ETENE, 2019).

3.1.1 Processamento Industrial da Cana de Acucar e a Vinhaga como
Subproduto

A cana-de-acucar foi introduzida no Brasil em 1532 e, desde entdo, tem relevancia na
economia. A cadeia agroindustrial da cana-de-acUcar € uma das mais antigas e esta associada
aos grandes eventos histéricos do pais (FARINA, 1998). Quando ocorreu a crise do petrdleo
em paises do Oriente Médio, em 1973, o Brasil importava cerca de 80% do petroleo consumido
no pais. Sendo assim, o governo iniciou uma série de a¢gBes como investimentos no setor
sucroenergético com o proposito de reduzir a importacao e consumo de diesel (VIEIRA et al.,
2007).

De acordo com Moraes e Shikida (2002), além da instabilidade dos paises do Oriente
Médio, outros fatores sdo responsaveis pelo aumento da producdo e uso do etanol, dentre eles:
0 risco do esgotamento das reservas de petrdleo, o crescimento demografico mundial, alta de
precos de combustiveis fosseis, além disso o etanol possui carater renovavel e polui menos,
quando comparado com a gasolina.

Com a criagéo do Proalcool, em 1975, a indUstria de etanol no Brasil foi consolidada e o
crescimento do cultivo de cana foi estimulado, contribuindo com a reducéo da dependéncia do
petréleo como fonte energética (CHRISTOFOLETT]I, 2013). Como consequéncia, o volume de
vinhaca, residuo proveniente da destilacio do etanol, aumentou e, desse modo, as
consequéncias de sua deposi¢do no ambiente passaram a se tornar mais perceptiveis. Com isso,
foram desenvolvidos estudos sobre alternativas ambientalmente corretas para sua disposigéo e
0 pais tornou-se referéncia nos estudos sobre cana-de-agucar (SILVA, 2012).

Os efeitos sociais do setor sucroenergético se fundamentam na geracdo de
aproximadamente 950 mil empregos diretos, que somados aos indiretos totalizam cerca de trés
milhdes de empregos. O nimero de produtores independentes de cana de acucar € também

expressivo, aproximando se de 70 mil em todo o Brasil. Com faturamento na ordem de 80
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bilhdes de reais, a cadeia produtiva da cana de-aglcar enquadra-se como 0 4° segmento na pauta
de exportacdo do agronegdcio brasileiro (ASSAD, 2017).

O Brasil produz etanol em grande escala para combustivel automotivo. De acordo com a
Agéncia Internacional de Energia (International Energy Agency -IEA) (2015), o pais ocupa a
segunda posicdo entre 0os maiores produtores de etanol, sendo superado apenas pela produgéo
dos Estados Unidos (EUA), principalmente a partir do milho. No Brasil, para cada litro de
etanol produzido, séo gerados, em média, 13,70 litros de vinhaca (CAVALETT et al., 2012).
Considerando uma producdo de aproximadamente 27,7 bilhdes de litros de etanol na safra
2017/18 (CONAB, 2018), estima-se que a producdo média de vinhaca foi de aproximadamente
379 bilhdes de litros.

De acordo com os dados do 3° levantamento da safra de cana 2019/20, realizado pela
CONAB (2019), das 642,7 milhdes de toneladas de cana-de-agucar a serem moidas no Brasil,
cerca de 65% sdo destinadas a producédo de etanol e 35% para agucar. O crescimento foi 3,6%
em relacdo a safra anterior. J& a &rea diminuiu 1,3%, alcancando 8,48 milhdes de hectares. Esse
fato se deve a boa produtividade dos canaviais que marca atualmente 75,70 toneladas/hectare e
aumento de 4,9%. Em algumas regides, os cultivadores estdo mudando as areas de producao
para as de renovagdo, em busca de maior produtividade.

Com base nos dados pode-se observar uma tendéncia de um incremento consideravel na
producdo de alcool em relacéo ao agucar. Esta tendéncia responde ao comportamento dos dois
mercados, pois 0 consumo do agucar tem um padréo estavel de crescimento, e o alcool, por sua
qualidade como combustivel automotor, ocupa espacos significativos como um produto de
fonte limpa e renovavel, com capacidade de adi¢do e substituicdo da gasolina (CONAB, 2008).

Na producéo de etanol é necessario diferenciar o etanol anidro, que € caracterizado pelo
teor alcodlico minimo de 99,3° (INPM- Instituto Nacional de Pesos e Medidas), utilizado como
combustivel para veiculos e como matéria-prima na industria de tintas, solventes e vernizes. E
o hidratado, que € uma mistura hidroalco6lica, com teor alco6lico minimo de 92,6° (INPM), é
usado na industria farmacéutica, alcoolquimica e de bebidas, no combustivel para veiculos e
em produtos para limpeza (NOVA CANA, 2017).

A producéo total de etanol na safra 2019/20, proveniente da cana-de-agucar e do milho,
é de 35,50 bilhGes de litros, com um acréscimo de 7,2%, comparado a safra 2017/18. S0 da
extragdo da cana sdo 33,80 bilhdes de litros e crescimento de 4,6%. Desse total, a maior parte
vai para o etanol hidratado, gerando 23,60 bilhdes de litros, enquanto que o anidro corresponde
10,20 bilhdes (CONAB, 2019). Na tabela 1, estdo descritas as etapas do processo industrial

para producdo de etanol a partir da cana-de-agucar.
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Tabela 1- Processamento da cana-de-agucar para producao de etanol.

Etapa

Descricéo

Lavagem

A cana de agUcar, chegando as usinas em sua forma pura, é colocada em
uma esteira rolante e submetida a lavagem. Na sequéncia, é picada e passa

por um eletroima que retira materiais metalicos do produto.

Moagem

A cana € moida por rolos trituradores, produzido um liquido, chamado
melado (70% do produto original vira melado e 30% se transforma em

bagaco). O melado, continua no processo de fabricacao de etanol.

Eliminacdo de

impurezas

O liquido passa por uma peneira e segue para 0 processo de decantacao.
Depois, 0 melado puro é extraido e recebe 0 nome de caldo clarificado, que

posteriormente € aquecido para eliminar microrganismos.

Fermentacéo

O caldo ¢ levado aos tanques e misturado a um fermento com leveduras,
que quebram as moléculas de glicose, produzindo etanol e gas carbonico.

Nessa etapa é produzido o vinho fermentado.

Destilacéo

Estando o etanol misturado ao vinho fermentado, 0 proximo passo € separa-
lo da mistura. Para isso, o liquido é distribuido em colunas de destilacéo,
sendo aquecido até evaporar, seguido do processo de condensacdo. Dessa

forma, o vinho é separado do etanol.

Desidratacédo

Com o alcool hidratado preparado, basta retirar o restante de agua contida
nele para transforméa-lo em alcool anidro. Essa é a etapa de desidratacéo,
em que um solvente é adicionado ao alcool hidratado, misturando-se
apenas com a agua, e sao evaporados juntos. Permanece apenas o alcool

anidro.

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

etanol e, nesse caso, a vinhaga € originada a partir do caldo de cana. Na Figura 1 esté ilustrado, resumidamente, uma tipica usina do tipo anexa.
Figura 1- Fluxograma simplificado do processamento da cana-de-agucar para producdo de acucar e etanol
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Os residuos solidos gerados no processo de producdo de agUcar e etanol a partir da cana-
de-agUcar, possuem uma destinacao satisfatdria, visto que o bagaco e parte da palha resultantes
do processamento sdo queimados em caldeiras para geracéo de vapor e eletricidade. Porém, o
processo de producdo do etanol e agucar gera grandes volumes de aguas residudrias,
especialmente a vinhaca, podendo causar sérios problemas ambientais dependendo da
destinacdo desse residuo (MORAES; ZAIAT; BONOMI, 2015).

A vinhaca € um subproduto proveniente da destilacdo de uma dissolucdo alcoolica
chamada “vinho”. O vinho ¢ um produto da fermentacao alcoolica do caldo de cana, do melaco
ou da mistura de ambos em distintas proporc¢des. De acordo com a localizacéo, a vinhaca recebe
diferentes nomes, como vinhoto, restilo ou garapdo (ELIA NETO, 2014)

A vinhaca possui uma alta demanda quimica de oxigénio (DQO), além de conter potassio
(K), nitrogénio (N), célcio (Ca) e magnésio (Mg), que sdo 0s principais componentes quimicos,
sendo K o elemento mineral mais importante, justificando o uso agricola do subproduto na
fetirrigacdo (PRADO et al., 2013). Vale ressaltar que a caracterizacdo da vinhaca varia de
acordo com a matéria prima utilizada. Na Tabela 2 estdo apresentadas caracteristicas
composicionais basicas de vinhacas de cana-de-acucar, tendo em vista o emprego de caldo e
melago.

No Brasil, a vinhaca € comumente aplicada no solo como fertilizante para a cultura da
cana-de-agUcar devido aos seus altos niveis de matéria organica e nutrientes (NASPOLINI et
al., 2017). Embora estudos tenham associado resultados benéficos a fertirrigacdo (BARROS,
2012), incluindo reducdo de gastos com fertilizantes inorganicos, a disposi¢do da vinhaca no
solo pode gerar impactos negativos a longo prazo (FUESS et al., 2014), como o acimulo de
nutrientes no solo, incluindo salinizacdo e fertilizagdo excessiva do mesmo, levando a lixiviacéo
de sais para as dguas subterraneas, aumentando a instabilidade do solo e/ou eutrofizacdo dos
corpos d'agua. Além da contaminacdo com metais toxicos, como zinco, cobre ou bério, entre
outros metais, quantificados na Tabela 3, pode ocorrer a acidificacdo permanente do solo e dos
recursos hidricos, assim como causar interferéncia no processo de fotossintese devido a alta cor
e turbidez da vinhaga e/ou entupimento nos poros do solo por sobrecarga organica. Esses fatores
diminuem a transferéncia de oxigénio e a atividade microbiana, além de causar odores
desagradaveis (FUESS; GARCIA, 2014).
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Tabela 2- Caracteristicas fisico-quimicas de vinhacas de cana-de-acgucar.

Matéria-prima

Caldo + Melago Melaco Caldo
pH 4,6 4,0 3,9
DQO (g.L Y 35,2 121,0 42
DBO (g.L%) 16,7 ND 11,3
Nitrogénio (mg.L™?) 700 1,3 70
Fosforo (mg.L™?) 160 141 200
Potéssio (mg.L™) ND 7,2 2,300
Referancias Ferraz Jr.etal.,,  Espafia-Gamboaet Ferreiraetal.,
(2014b) al., (2012) (2011)

Fonte: Elaboragdo propria.
Siglas: ND= dado/valor nédo disponivel.

Tabela 3- Metais pesados encontrados na vinhaca da cana-de-agucar.

Elementos Concentracéo (mg.L™?)
Bério (Ba) 0,41
Cromo (Cr) 0,04
Cobre (Cu) 0,35
Mercdrio (HQ) 0,0019
Molibdénio (Mo) 0,008
Niquel (Ni) 0,03
Zinco (Zn) 1,66

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

Devido aos impactos negativos citados, paises como EUA e Uruguai, proibiram o uso
da vinhaga como fertilizante (RFS2, 2010). Porém, a aplicacéo da vinhaca ainda é recomendada

e legal no Brasil. Na década de 1970, leis restritivas proibiam a descarga de vinhaca em corpos
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d'dgua, incentivando, assim, a fertirrigacdo (DIAS et al., 2015). As grandes areas onde era
depositada a vinhaca, foram chamadas de “areas de sacrificio”, e com o passar do tempo,
tornavam-se inutilizadas (GRANATO, 2003).

Ribeiro et al., (2010) enfatizaram que deve ser dada atencdo especial a areas que recebem
vinhaca, por um longo periodo de tempo, pois estas estdo eventualmente sujeitas a
contaminacdo por chumbo. Da mesma forma, Madrid e Diaz (1998) observaram aumento da
lixiviacdo de zinco e cobre quando a vinhaga concentrada, a partir da beterraba, foi depositada
no solo, e sugeriram uma remocao previa de compostos soltveis organicos, a fim de minimizar
os danos. Segundo Alves e Lavorenti (2004), o fosfato e a matéria organica prejudicam a
adsorcdo de sulfato na superficie do solo. Em consequéncia, € provavel que ocorra lixiviacao
de sulfato, como observado por Motavalli et al., (1993) e Dynia e Camargo (1995), em alguns
latossolos brasileiros.

A partir das informacGes apresentadas nesse tdpico e tendo em vista que 0s avancos
cientificos e tecnoldgicos alcancados nos Gltimos anos proporcionaram desenvolvimento de
pesquisas voltadas a recuperacdo de energia e produtos a partir de subprodutos, através de
tratamentos bioldgicos a digestdo anaerdbia € uma alternativa viavel para a disposicdo da
vinhaca, 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 sdo 0s biocombustiveis mais utilizados no Brasil (ETENE, 2019).
Durante o processamento, ambos geram subprodutos que podem ser utilizados na producéo de
energia. O glicerol é o principal subproduto gerado na industria de biodiesel, apesar de ser
utilizado em vaérias industrias, o0 mercado atual ndo é suficiente para utilizar esta substancia
(DASARI et al., 2005; LEONETI et al., 2012; PEITER et al., 2016). Assim como a vinhaca de
cana-de-acUcar, o glicerol pode ser empregado nos processos de digestdo anaerdbia para
obtencéo de biogas, 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 0 Glicerol como Subproduto

O biodiesel é uma alternativa ecoldgica de combustivel para veiculos, comumente
produzido pela transesterificacdo de &cidos graxos de cadeia longa (AGCL), presentes em
gorduras vegetais e animais ou até mesmo em residuos gordurosos. Apresenta algumas

caracteristicas vantajosas sobre o diesel a base de petréleo, como a sua biodegradabilidade, ndo
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é toxico, possui indices baixos de emiss@es de poluentes, e pode ser produzido por materiais
renovaveis e de baixo custo (RAMOS et al., 2011).

A transesterificacdo ¢ o método mais utilizado no Brasil para a producdo de biodiesel
(Figura 2), no qual o oleo (triglicerideo) reage com um alcool 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 liquida de duas fases que podem ser
facilmente separaveis por decantacdo. Na fase superior, encontram-se os ésteres metilicos ou
etilicos constituintes do biodiesel. E na fase inferior, contém as impurezas, resultantes tanto da
transesterificacdo (agua, sais, ésteres, alcool e 6leo residual) quanto da formacdo de sabdo
devido a reacdo dos &cidos graxos livres com excesso de catalisador (RIVALDI et al., 2007;
CORDEIRO et al., 2011).

Figura 2 - Processo de transesterificacao.

OCOR OH
Catalisador
OCOR + 3 H3C—OH — OH + 3 RCOO—CHj
OCOR OH
Triglicerideo Alcool Glicerol Metil éster

Fonte: Ma e Hanna (1999).

Na Figura 3 esta apresentado o fluxograma do processo produtivo do biodiesel, o qual
se inicia pela escolha da matéria-prima utilizada no processo. A etapa de preparagdo consiste
nos processos de clareamento (remocdo de pigmentos) e degomagem (retirada de resquicios de
umidade), as quais preparam o 6leo ou a gordura para o processo de transesterificacdo. Tal
processo ocorre em meio alcalino e em temperatura proxima a 60°C. Apds a reacdo de
transesterificacdo € obtida uma massa constituida por duas fases: mais densa e menos densa, as
quais sdo separaveis por decantacdo (em tanques horizontais) ou centrifugacdo (KNOTHE;
GERPEN,2006).
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Figura 3 - Fluxograma simplificado do processo produtivo do biodiesel.
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De acordo com dados da Agéncia Nacional do Petrdleo, G&s Natural e Biocombustiveis
(ANP) (2018), o Brasil é o0 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
milhdes de m*, no mesmo ano o EUA produziu 7 bilhdes de m® O Brasil possui elevada

capacidade ociosa em todas as regides (Tabela 4).

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

Regido Capacidade Producao Producéo/Capacidade
(Mil m3ano)  (Mil m3.ano?) (%)
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 Producdo e Uso de Biodiesel (PNPB) foi lancado em 2004 com
0 objetivo de aumentar a producdo e uso de biodiesel de forma sustentavel. Para atender aos
objetivos propostos foram criados diversos instrumentos como o Programa de Financiamento a
Investimentos em Biodiesel (PFIB) e a reducéo fiscal. O PNPB tinha como intencédo priorizar
as regides 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 territério nacional, a adi¢do de
biodiesel ao diesel de no minimo 2% a partir de janeiro de 2008 e de 5% a partir de janeiro de
2013. O modo de utilizacdo e o regime tributario foram distinguidos por regido de plantio,
oleaginosa e categoria de producdo, agronegdcio e agricultura familiar (BRASIL, 2005). Em
2018, o Conselho Nacional de Politica Energetica (CNPE) aprovou o percentual de 10% de
biodiesel misturado ao 6leo diesel (ETENE, 2019). Na Figura 4 sdo apresentados 0s percentuais

de adigéo de biodiesel ao diesel, no Brasil, ao longo dos anos.
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Figura 4 - Evolugéo dos percentuais de adi¢do de biodiesel ao diesel ao longo dos anos.
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Fonte: ANP (2019€); ANP (2018).

Por ter uma cadeia produtiva ja consolidada, a soja foi a oleaginosa que deu inicio a
producdo de biodiesel (SAMPAIO; BONACELLI, 2018). E mesmo apds a implantacdo do
PNPB, o 6leo de soja ainda é a matéria-prima mais utilizada para a producéo de biodiesel no
Brasil (Tabela 5). Segundo Souza et al., (2015) os incentivos oferecidos pelo PNPB néo foram
suficientes para viabilizar a producdo de 6leo de mamona e outras oleaginosas, que possuem
pouca viabilidade econdmica. Sampaio e Bonacelli (2018) relatam que a cultura contribuiu para

a concentracao da produgéo de biodiesel no Centro-Oeste e Sul do pais.

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

*

Mateéria-prima 2013 2014 2015 2016 2017
(%)

Oleo de soja 2.231.464 2.625.558 3.061.027 3.020.819 3.072.446 71,6

Oleo de algoddo 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

Outrosmateridis 46756 37205  60.086  134.207 483544 113
graxos(2)

Total 2.921.006 3.415.466 3.938.873 3.817.055 4.289.251 100

Fonte: ANP (2018). *Representatividade de producéo por matéria-prima.
Notas: 1) Gordura bovina, gordura de frango e gordura de porco. 2) Oleo de palma, amendoim, nabo-forrageiro,
girassol, mamona, sésamo, fritura, entre outros.
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O PNPB néo foi eficaz em alcangar as populac¢des das regioes Norte e Nordeste. Em
2014, a maioria das matérias-primas para producdo de biodiesel foram fornecidas por
agricultores da regido Sul (85%), apenas 7% por agricultores da regido Nordeste, visto que a
agricultura familiar desta regido nao produziu volume de mamona suficiente para atender a
demanda gerada pelos crescentes percentuais de mistura obrigatoria do biodiesel ao diesel
(SOUZA et al. 2015; SAMPAIO; BONACELLLI, 2018).

A ampliacdo da mistura de biodiesel de 6% para 10%, entre 2014 e 2018, resultou no
aumento de 56,40% da producéo de biodiesel no Brasil. O produto é comercializado através de
leildes em quantidade suficiente para compor a mistura imposta pela legislagdo. A maior parte
da producdo de biodiesel no Brasil estd concentrada no Sul e Centro-Oeste, 0 que estd
relacionada a ampla participacdo da soja como matéria-prima para producdo de biodiesel
(ETENE, 2019).

O glicerol é o principal subproduto da indUstria 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 acidos graxos (SILES LOPEZ et
al., 2009), metanol, catalisadores, sais de potassio e sodio, metais pesados, sabdo (RYWINSKA
et al., 2009), agua, lignina e outras impurezas organicas (PAPANIKOLAOUA et al., 2008). A
concentracdo destas impurezas no glicerol residual, bem como alguns parametros fisico-
quimicos como pH, densidade, cor e concentracdo de matéria organica, varia em funcgéo da
natureza do 6leo vegetal ou animal e do processo de fabricacdo de biodiesel (LIANG et al.,
2010; MA et al., 2008). Na Tabela 6 estdo apresentadas algumas propriedades fisico-quimicas
do glicerol a temperatura de 20°C.

As propriedades fisicas do glicerol podem ser explicadas pela sua estrutura molecular
(Figura 5), que permite varias ligacdes de hidrogénio. Devido a presenca de um grupo OH
ligado a cada um dos trés &tomos de carbono, o glicerol tem grande potencial para participar de

uma variedade de reacdes quimicas.
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Tabela 6- Propriedades fisico-quimicas do glicerol.

Parametros Valores
Massa molecular 92,09 g.mol*
Densidade 1,26 g.cm?
Viscosidade 1,50 Pa s
Ponto de fusédo 18,2°C
Ponto de ebulicéo 290°C
Ponto de fulgor 160°C
Tensdo superficial 64,00 nN.m*

Fonte: Adaptado de Lide (2006).

Figura 5 - Estrutura molecular do glicerol.

HO™ Y oH

OH

Fonte: Guia IUPAC (2002).

O glicerol pode ser utilizado em varias industrias. Na Figura 6 estdo apresentados 0s
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 acumulagéo de glicerol, uma vez
que o mercado atual ndo é suficiente para consumir a grande producéo dessa substancia, e para
tornar a producdo de biodiesel mais competitiva, torna-se necessario buscar alternativas para
utilizacdo desse residuo, de modo a estabilizar o preco 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 tém pouco incentivo financeiro para purificar o glicerol bruto e,
por conter metanol, € considerado perigoso. Portanto, é fundamental o desenvolvimento de
processos inovadores para o gerenciamento e utilizagao do glicerol. A longo prazo, & medida
que 0s suprimentos continuarem a aumentar, o glicerol se tornara um produto quimico versatil
para a producdo 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.
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Fonte: Adaptado de Pagliaro et al., (2007).

Embora o glicerol seja estruturalmente semelhante aos aclcares, o carbono no glicerol
encontra-se em estado mais reduzido. Sendo assim, quando comparado a glicose, a fermentacéo
de glicerol gera o dobro de equivalentes de reducdo que devem ser oxidados, resultando em
maiores rendimentos de compostos mais reduzidos, como butanol, etanol e 1,3-propanodiol.
(TACONI; VENKATARAMANAN; JOHNSON, 2009).

3.2 HIDROGENIO: UTILIZACAO, OBSTACULOS E PERSPECTIVAS FUTURAS

H& muitos processos para producdo de H. a partir de fontes convencionais e alternativas
(Figura 7). Os processos, de modo geral, sdo classificados em dois: fisico-quimicos (por meio
da eletrolise (YING et al., 2020), gaseificacdo de carvdo (AL-ZAREER, DINCER E ROSEN,
2020) e reforma a vapor de hidrocarbonetos, normalmente por gas natural (KALAMARAS;
EFSTATHIOU, 2013) e bioldgicos (biofotolise da agua usando algas e cianobactérias
(SENGMEE et al., 2017), fotofermentacio (GARCIA-SANCHEZ et al., 2018) e digesto
anaerobia (MENEZES; SILVA, 2019). O gés natural é a principal fonte para a producéo de Ho,
pelo método de reforma do metano a vapor, porém devido ao elevado custo do gas natural e sua
alta taxa de deplecdo néo se torna atrativo (KALAMARAS; EFSTATHIOU, 2013).
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Figura 7 - Producéo de hidrogénio através de diferentes fontes utilizadas.
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Fonte: Adaptado de Kalamaras e Efstathiou (2013).

O H. é utilizado principalmente nas refinarias de petroleo, producdo de amoénia,
fertilizantes (GADOW et al., 2013) e, em menor grau, para refino de metais, como o niquel,
molibdénio, cobre, zinco, uranio e chumbo (KRAUSE et al., 2013). Além disso, o0 H> é usado
para refino e dessulfuracdo (reac6es de hidrogenacdo, hidrodessulfurizacao), hidrogenacéo de
residuos perigosos (dioxinas, PCB), sintese de metanol, etanol, éter dimetilico (DME), gas para
tecnologia de sintese liquida (GTL), combustivel de foguete, veiculos e fornos industriais
(PANDEY; PRAJAPATI; SHETH, 2019).

Vale salientar que o H> tem propriedades mais vantajosas quando comparado com a
gasolina e o diesel, possui maior fracdo de energia por massa entre todos 0s combustiveis
conhecidos e a sua combustdo gera apenas agua, ndo poluindo o ambiente (DUTTA, 2014),
velocidade de queima rapida, sem necessidade de atomizacdo, nUmero de octanas altamente
eficaz, potencial de formacdo de oz6nio e maior limite de inflamabilidade com ar. Portanto, os
veiculos movidos a H. serdo significativamente mais eficientes do que os veiculos movidos a
combustiveis convencionais (BALAT, 2008).

Apesar das vantagens e do interesse na producdo bioldgica de Hz, os avangos técnicos
envolvidos nos processos bioldgicos sdo extremamente necessarios para que o mercado de H»
seja economicamente viavel (GUO et al., 2010). O custo do H», por unidade de energia, € mais
do que o dobro do custo do diesel e da gasolina, 0 seu uso como recurso energético tem sido
restrito devido aos elevados custos de producdo. O desenvolvimento de pesquisas envolvendo
0 H2 podem contribuir com a producdo ambientalmente sustentavel, em termos de custo mais
competitivo em relacdo aos combustiveis de petréleo (ACAR; DINCER, 2013).

Existem algumas barreiras tecnoldgicas que devem ser superadas para a transi¢do de um

sistema de energia baseado em carbono (combustivel féssil) para uma economia baseada em
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H>. O uso do H: exige algumas medidas para uma distribui¢do sustentvel do produtor até os
usuarios finais, como instalacdes de suporte, estacdes de abastecimento entre outros conceitos
e tecnologias (PANDEY; PRAJAPATI; SHETH, 2019).

Os principais mercados de H> dependem principalmente de quatro fatores: (a) o custo
do Ha, (b) a taxa de avangos de varias tecnologias que usam Ha, (c) potenciais restricdes de
longo prazo sobre os gases de efeito estufa, e (d) o custo dos sistemas de energia concorrentes
(MULLER; ARLT, 2013)

Apesar dos obstaculos, o futuro da economia de Hz é promissor. Sabe-se que, atualmente,
a demanda mundial de energia esta aumentando devido as relagcdes entre as atividades humanas
com aparelhos movidos a energia elétrica, a mecanizacdo rapida, a melhoria dos padrdes de
vida e o0 aumento do consumo de energia global. Ja foi identificado que a energia gerada a partir
de combustiveis fosseis tem duas grandes preocupacdes: i) poluicdo, causando aquecimento
global, mudancas climaticas, entre outros efeitos nocivos, ii) ndo é sustentavel por um periodo
mais longo (PANDEY; PRAJAPATI; SHETH, 2019).

No Plano Nacional de Energia (PNE) as metas de biogas sdo consideradas, incluindo o
desenvolvimento de uma cadeia de servicos de biogas em 2030 e a geracdo de eletricidade
utilizando 13% do potencial teérico de producdo de biogas, a partir de residuos agricolas, em
2050 (EPE, 2014).

A producdo bioldgica de H., vem ganhado crescente destaque, apesar dos custos de
producdo energia, a partir de combustiveis fosseis, tenham se apresentado mais vantajosos em
comparacdo ao uso de fontes renovaveis, espera-se uma alteracdo neste cenario, devido a
pressdo pela adequacdo ambiental, as vantagens do processo e 0s avangos tecnoldgicos
(ELBESHBISHY et al, 2017; FERREIRA et al, 2018; YADAV; PARITOSH,;
VIVEKANAND, 2019).

3.3 PRODUCAO BIOLOGICA DE HIDROGENIO VIA PROCESSOS
FERMENTATIVOS

A digestdo anaerdbia é um processo biologico, no qual um consorcio microbiano
estabiliza a matéria organica na auséncia de oxigénio, por meio de reagdes biogquimicas
complexas. Em sintese, o processo de digestdo anaerdbia ocorre em quatro etapas principais:
1) Hidrolise, 2) Acidogénese, 3) Acetogénese e 4) Metanogénese. Na Tabela 7 estdo
apresentadas as estequiometrias e variacfes da energia livre de Gibbs das principais reacdes

gue ocorrem na digestdo anaerobia.
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A hidrolise consiste na quebra de moléculas complexas (proteinas, lipidios e carboidratos)
em moléculas mais simples (aminoacidos, acidos graxos, aglcares) por meio de enzimas
hidroliticas para que possam penetrar na membrana celular dos microrganismos (BUNDHOO;
MOHEE, 2016). Em seguida ocorre a acidogénese, em que os compostos hidrolisados séo
transformados em Hy, gas carbénico (COz) e acidos organicos volateis, como acido latico,
acético, butirico, entre outros. A rota metabdlica que o processo ira seguir depende de fatores
ambientais e nutricionais que selecionam os organismos no sistema. A partir das principais rotas
de transformacdo, cada sistema apresentard um determinado rendimento, uma vez que a
concentragdo final de H. depende da rota de acidificacdo (FERNANDES et al., 2010). A
acetogénese ocorre posteriormente, produzindo Hz, CO- e acetato (SAADY, 2013), e é seguida
pela metanogénese, em que as arqueias metanogénicas hidrogenotroficas transformam o Hz e
CO2 em metano (CH4) e as arqueias metanogénicas acetoclasticas transformam o acetato em
CHse CO2 (MOSEY, 1983).

Quando o0 processo anaerObio visa a geracdo de energia, devem estar presentes
microrganismos formadores de formiato, acetato, H> e dioxido de carbono. Porém, nem todas
as reacOes de acetogénese ocorrem espontaneamente sob condi¢cGes ambientais padrdes (pH
neutro, 25°C e 1 atm), como é o caso do propionato, butirato e etanol, sendo necessario que
ocorra um mecanismo de remocéo de H> do meio, e assim ocasione o deslocamento da reagédo
no sentido de formar acetato, H> e diéxido de carbono (na forma de ion bicarbonato). Um dos
mecanismos de remocdo de H2do meio é através do seu consumo pelas arqueas metanogénicas
hidrogenotréficas. Quando a pressdo de Hz no meio esta entre 10* e 10 atm, as reacdes se
tornam termodinamicamente favoraveis (LETTINGA et al., 1999). Quando o H> é o principal
produto desejado da digestdo anaerGbia, torna-se necessario interromper 0 processo
metanogénico durante a etapa em que ocorre a acidogénese, levando em consideracdo que, nas
proximas etapas, ocorrera o consumo de hidrogénio para o equilibrio do sistema e a formacéo
de metano (SIMOES, 2017).
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Tabela 7 - Estequiometria e variacdo da energia livre de Gibbs (AGO) das reacdes de acidogénese, acetogénese e metanogénese.

Acidogénese

Reacéo

AG® (KJ.mol?)

Glicose > Acetato

Glicose - Propionato

Glicose - Butirato

CsH1206 + 2H,0 > 2CH3;COO" +2CO0; + 2H* + 4H,

CsH1206 + 2H* > 2CH3CH,COO + 2H, + 2H*
CsH1205 2 CH3CH,CH,COO + 2CO;, + H* + 2H,

-206

-356
-255

Acetogénese

Reacéo

AG® (KJ.mol?)

Propionato - Acetato

Butirato = Acetato

Etanol - Acetato

Lactato = Acetato

Bicarbonato - Acetato

CH3CH.COO" +3H20 - CH3COO" + H™+ HCO3 +3H:0

CH3CH2CH2COO- + 2H20 - 2CH3COO- + H+ 2H;

CH3;CH,0OH +H,0 - CH;COO" + H* + 2H?
CH3CHOHCOO" + 2H,0 = CH3COO" + HCO3™ +H" + 2H:

2HCO;s + 4H; + H* > CH3COO" + 4H,0

+76,1

+48,1

-70,3

Metanogénese

Reacéo

AGP (KJ.mol?)

Acetato = Metano

Hidrogénio e Diéxido de Carbono -

Metano

Formiato - Metano

CHsCOO" +H,0 = CH4 +CO2+ 2HCO3

4H, + HCOy + H* > CH, + 3H,0

4HCOO" + H,0 + H* &> CH*+ HCOg3

-31,0

-135,6

-32,6

Fonte: Adaptado de Harper e Pohland (1986).
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O processo bioldgico descrito no paragrafo anterior € denominado fermentacdo escura, o
qual possui baixo consumo de energia, operacdo simples, utilizacdo de diversos substratos
organicos, maior taxa de producdo de H> e maior crescimento bacteriano, quando comparado
com a fotofermentacéo, além de possibilitar a producéo de solventes organicos e commodities
quimicos (WANG; WAN, 2009).

E importante salientar que a degradagdo incompleta de compostos organicos pela via
fermentativa limita o rendimento da producdo de H,. Visto que a formacdo de pequenas
moléculas como &cido lactico, acido butirico e acido propiénico ndo sdo conversiveis pela via
fermentativa (LAZARO; VARESCHE; SILVA, 2015).

3.3.1 Fermentacdo de Carboidratos

Os substratos ricos em glicose e sacarose (constituido pelos monossacarideos glicose e
frutose) sdo ideais para produzir biocombustiveis, a partir da fermentacéo anaerdbia em cultura
mista (LEE et al., 2014). O género Clostridium, juntamente com Enterobacter e Thermo-
anaerobacterium sdo predominantes durante a fase de hidrolise e acidogénese de agucares
simples (ELSHARNOUBY et al., 2013), esses microrganismos sdo capazes de crescer
utilizando a energia, proveniente da sacarose, para seus processos metabdélicos. A hidrélise da
sacarose é termodinamicamente favoravel (exotérmica), assim como a oxidacao da glicose,
evidenciando que a degradacdo anaerdbia de carboidratos simples € energeticamente favoravel
ao metabolismo microbiano (GHIMIRE et al., 2015). A representacdo esquematica dos
mecanismos que desencadeiam a formacdo de H. no processo fermentativo, bem como a

producdo de metabdlitos esta apresentada na Figura 8.



Figura 8 -Esquema geral da diversidade metabdlica presente na fermentacdo, destacando a geracao de &cidos e utilizacdo de cultura mista.
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Os processos de oxirreducdo da fase acidogénica sdo mediados por carreadores de
elétrons. Em geral, as rotas metabdlicas sdo condicionadas pelas coenzimas de difusdo livre,
chamadas de nicotinamida adenina dinucleotideo (NAD*) e a NAD-fosfato (NADP™). As
bactérias acidogénicas, utilizam o fluxo de elétrons entre as moléculas de NADH (forma
reduzida) e NAD" (forma oxidada), transportando H> de uma cadeia carbdnica para outra
(MOSEY, 1983) (Equagdo 1). Em contrapartida, para manter o equilibrio entre as
concentragdes de NAD* e NADH, parte do H2 pode ser liberado no meio liquido (Equacéo 2)
(MOSEY, 1983).

Piruvato  + NADH — Lactato + NAD* (1)
NADH + H*— H, + NAD* 2)

A maior formacéo tetrica de Hz ocorre quando o Acetil-CoA é metabolizado somente

em acetato como produto final da fermentacdo (Equacédo 3) (CAl et al., 2011).

Glicose — Acido Acético
CsH1206 + 2H20 — 2C2H40;2 + 2C0O; + 4H3 (3)

A formacéo dos acidos butirico (HBu) (Equacédo 4) (HARPER; POHLAND, 1986) e propiénico
(HPr) (Equacéo 5) (CAl etal., 2011) em sistemas anaerdbios pode ser considerada uma resposta
das bactérias acidogénicas ao acumulo de H> no meio. O direcionamento das rotas metaboélicas
para producdo de HBu e HPr implica a reducéo da producdo de H», seja a partir de menores

rendimentos (rota do HBu) ou pelo préprio consumo do Ha (rota do HPr).

Glicose — Acido Butirico (4)
CsH1206 — C4HgO4 + 2CO2 + 2H>

Glicose — Acido Propidnico (5)
CeH1206 + 2H2 — 2C3Hs06 + 2H20

O acumulo de H2 no meio (presenga em excesso de NADH) pode ocasionar desvio de
rota metabodlica para HPr (WANG; ZHOU; LI, 2006). A producédo de HPr gera mais NAD* do
que a producdo de HBu, adequando a proporcdo de NADH/NAD® dentro da célula
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(SIVAGURUNATHAN; SEN; LIN, 2014). Além do acumulo de H2 no meio, outros fatores
podem acarretar no acumulo de HPr, como mudancas nas espécies dominantes de populagdes
acidogénicas causadas por variacfes de pH, tipo de substrato ou sobrecarga de material
organico (WANG; ZHOU; L1, 2006; SIVAGURUNATHAN; SEN; LIN, 2014).

Na Tabela 8 estdo dispostos alguns metabolitos considerados atualmente commodities
quimicos, passiveis de serem produzidos por meio de processo fermentativo e que sdo

substratos para a producao de compostos industriais mais complexos.

Tabela 8 - Principais acidos organicos produzidos pela fermentacéao, valores aproximados no
mercado e possiveis aplicacdes.

f Preco o
Acidos (US$.tactcar) Aplicacao

Polimeros (PVA); Tintas; Revestimentos;
Acético 600 Intermediarios téxteis; Alimentos; Polimeros
(PET); Corantes e Pigmentos téxteis.

Butiri 111 Plésticos; Processos de curtimento de couro;
utirico Producédo de medicamentos (sabor).
Propidnico 845 Antifungicidas na industria alimenticia;

Producdo de medicamentos (sabor).

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

3.3.2 Fermentacéo do Glicerol

O glicerol é considerado uma fonte de carbono assimilavel por bactérias e leveduras para
a obtencdo de energia metabolica, como regulador do potencial redox e para a reciclagem de
fosfato inorganico dentro da célula (RIVALDI et al., 2007). O glicerol penetra na célula por
difusdo, sem a necessidade de microrganismos hidroliticos. Dentro das células microbianas, 0s
acidos sao incorporados a complexos lipidicos, tais como a membrana plasmaética, ou
catabolizados para a formac&o de compostos de baixa massa molar (CO2, CH4 e H2) (MENDES
et al., 2005).

As rotas metabolicas podem ocorrer por via redutora ou por via oxidativa (Figura 9).
Pela via redutora, o glicerol sofre um processo de desidratacdo, resultando na producéo de 1,3-
PDO. A rota oxidativa consiste em desidrogenar o glicerol, formando o composto
dihidroxiacetona que, apos sofrer fosforilacdo pode ser convertido a piruvato ou a succinato,

que € posteriormente convertido a propionato. As reacoes que levam a formacao de compostos
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a partir do piruvato variam de acordo com as condi¢cdes ambientais e com as enzimas que
mediam a reacdo, podendo originar compostos mais simples, como 2,3 butanodiol, lactato,
butirato, etanol, formiato, acetato, H> e didxido 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 as outras fermentacdes, a transformacao dos produtos na fermentacéo
a 1,3-PDO necessita, principalmente, do pH e disponibilidade da fonte de carbono e energia.
Quando a concentracdo de glicerol é o fator limitante, a formacdo da biomassa celular é
otimizada e o etanol é produzido. No entanto a medida que o glicerol aparece no meio, devido
ao aumento da inibicdo pelos subprodutos, a formacdo de etanol cessa e o rendimento de 1,3-
PDO se aproxima do seu valor méximo (BIEBL et al., 1999).

Algumas reacOes que levam a formacdo de diferentes metabolitos, por meio de
Klebsiella pneumonie e Clostridium butyricum, sdo descritas a seguir, as quais podem produzir

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

Glicerol (CsHsO3) — Acido Acético (CH3COOH)
C3HgO3 + Ho,O — CH3COOH + 3Hz + CO2

Glicerol (C3HsO3) — Acido Butirico (CsHsOy)
2C3HgO3 — C4HgO2 + 4H, + 2CO2

Glicerol (C3HsOs) — Acido Propidnico (CsHsOz)
C3HsO3 — C4Hs0O2 + H20

Glicerol (CsHgO3) — 1,3-Propanodiol (CsHgO2)
C3HgO3 + H2 — C3HgO2 + H20

(6)

(7)

(8)

9)



Figura 9 - Vias metabdlicas de assimilagdo do glicerol por microrganismos anaerobios e seus possiveis produtos.
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Compostos com valor agregado produzidos a partir do glicerol podem ser utilizados em

diversas aplica¢fes na industria. Na tabela 9, estdo descritas as possiveis aplicagdes desses

produtos e 0s microrganismos produtores.

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

Microrganismos

Produto Aplicacao orodutores Referéncias
Kluyvera )
Producéo de bebidas alcodlicas, cryocrescens, Chatzifragkou;
Etanol de combustiveis e de biodiesel Enterobacter Papanikolaou
aerogenes (2012)
Producédo de embalagens, na
Polihidroxialca area médica, industria Pseudomonas Papanikolaou
noatos farmacéutica e na agricultura (2012)
Enterobacter
: A Geragéo de energia Clostridium, Dounavis et al
Hidrogénio Rhodopseudomonas '
Syntrophomonas (2015)
IndUstria de alimentos, indGstria ~ Yarrowia lypolitica, paranhos: Sil
Acidos quimica e na produgéo de Anaerobiospirillum arannos, Stiva
o polimeros Succiniciproducen, (2020
organicos . )
Propionibacteria
Methanoplanus, Meier
Geragéo de energia Methanosaeta, (2020)
Metano Methanosarcina,
Methanobacterium
Klebsiella,
Producéo de poliésteres, Citrobacter,
1,3- poliuretanos, tintas, Enterobacter, Paranhos; Silva
. lubrificantes, resinas, Clostridium, (2020)
Propanodiol

anticoagulantes e cosméticos

Propionibacterium,
Anaerobiospirillum

Fonte: Elaboragdo propria.
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3.3.3 Residuos Utilizados na Producéo de Hidrogénio

Os principais critérios para selecdo de substratos adequados para a producdo biologica
de H> sdo a disponibilidade, o custo, a pureza do substrato e a sua biodegradabilidade. Muitos
dos processos que produzem H> a partir de biomassa sdo complementares aos processos de
producdo de biomateriais. Portanto, paises de grandes economias agriculturais possuem
potencial para se desenvolverem economicamente de forma significativa ao incorporarem a
bioenergia na bioindustria. (SHOW et al. 2012). A produgdo de H» utilizando residuos
organicos como substrato é uma abordagem de baixo custo e promissora. O uso de matérias-
primas de menor custo pode tornar os processos de producdo de Hz mais competitivos em
relacdo aos processos convencionais (eletrdlise, gaseificacdo de carvéo e reforma a vapor de
hidrocarbonetos) (VI; SALAKKAM; REUNGSANG, 2017).

A aplicagdo da digestdo anaerdbia no tratamento de vinhaga de cana-de-agucar pode ser
considerada uma opcao tecnologica atrativa, baseando-se na disponibilidade da dgua residuaria
e nas concentracdes apreciaveis de carboidratos residuais usualmente observadas em sua
composic¢do. Ferraz Junior et al. (2014) utilizaram a vinhaca de cana-de-agUcar para avaliar 0
efeito da taxa de carregamento organico (TCO) na producgdo de H., Para isso, 0s autores
utilizaram quatro reatores de leito fixo (55°C) e tempo de detencdo hidraulica (TDH) variando
entre 24 e 8 h, correspondente a valores de TCO entre (36,20-108,80 kg DQO.m=3.d?). A maior
porcentagem de H; foi registrada no reator operado com o TDH de 8 h(108,6 kg DQO m=3.d%).
No entanto, os valores maximos de produtividade volumétrica de hidrogénio (PVH) e
rendimento de Hz (HY) (1.023 mL Hz.d.L e 2,4 mol Hz.mol carboidrato™, respectivamente),
foram obtidos com TDH de 12 h (TCO de 72,4 kg DQO.m=.d).

A producdo fermentativa de H> foi estudada por Santos et al. (2014b) e, assim como
Ferraz Janior et al. (2014), utilizaram a vinhaca de cana-de-agtcar como substrato. Os autores
avaliaram o efeito do TDH na producdo de Hy, utilizando dois reatores de leito fluidificado
(RALF) (RALF 1 e RALF 2), sob condic¢des termofilicas (55°C), com concentrac6es de 10 e
30 g DQO.L?, respectivamente. O TDH variou entre 6 e 1 h (TCO: 40 e 240 kg DQO.m3.d})
no RALF 1 e para 0 RALF 2 variou entre 8 e 1 h (TCO: 90 e 720 kg DQO.m3.d}). O maior
valor de HY observado no RALF 1 foi de 2,86 mmol.g* DQO aplicada (40 kg DQO.m=3.d ),
no TDH de 6 h. O maior valor de HY registrado no RALF 2 (0,79 mmol.g'DQO aplicada),
com TDH de 6 h (120 kg DQO.m3.d™%), foi menor que o obtido no RALF 1. Assim como no
HY a PVH foi maior no RALF 1 (47,04 L Hz.d.L™), com TDH de 1 h (240 kg DQO.m=.d}),
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enquanto que no RALF2 foi obtida a PVH maxima de 19,44 L H..dX.L™ no TDH de 2 h
(360 kg DQO.M3.d?).

Os mesmos autores, Santos et al. (2014c), investigaram a producao de H, com variagédo
no TDH (6 e 1 h), utilizando dois RALFs (RALF 1 e RALF 2), sob condicbes termofilicas
(55°C), sendo 0 RALF 1 operado com 15 g DQO.L? e 0 RALF 2 operado com 20 g DQO.L™*
de vinhaca de cana-de-aglcar. A TCO variou entre 60-360 no RALF 1 e 60-480 kg DQO m=.d"
1 no RALF 2. Com a reducéo do TDH a produc&o volumétrica de hidrogénio (PVH) foi elevada
de 10,80 para 35,76 L Hz.d.L ! no RALF 1 e 12,96 para 28,80 L H2.dX.L* no RALF 2. O HY
variou entre 2,23 e 1,62 mmol.g'DQO aplicada no RALF 1 e 1,85 e 1,51 mmol.gDQO
aplicada no RALF 2. Os resultados sugerem que, em ambos 0s reatores, com TCO acima de 80
kg DQO.m3.d"%, a producéo de Hz ocorreu sob condicéo de sobrecarga.

Utilizando vinhaca de cana-de-agticar (5 g DQO.L™?), Rego (2016) operou RALF
mesofilico (30°C), variando o TDH entre 8 e 1h. O percentual maximo de H. (13%) foi
detectado no TDH de 2h, passando a 9% no TDH de 1h. Embora tenha sido detectado H> na
composicdo do biogas, ndo houve producdo volumétrica desse gas. O autor atribuiu esse
resultado aos metabdlitos produzidos, visto que no TDH de 2h as concentracGes elevadas de
acido acético ocorreram em decorréncia do processo de homoacetogénese. No TDH de 1h a
presenca de acido propidnico em grandes concentrac@es pode ter inibido a producédo de Ho.

O efeito do TDH (24 a 1 h) na produgdo de Hy, a partir da vinhaca de cana-de-agUcar,
foi avaliado por Bernal (2018). Trés reatores anaerdbios de leito granular expandido (EGSB)
mesofilicos (30°C) (EGSB-10, EGSB-20 e EGSB-30) foram operados em diferentes
concentracdes afluentes (10, 20 e 30 g DQO.L™, respectivamente). No EGSB-10 ndo foi
detectado H2, 0 HAc produzido pela via homoacetogénica pode justificar a auséncia de Ho. No
EGSB-20 a producéo de Hz ocorreu apenas no TDH de 1 h (480 kg DQO m=d™), sendo a PVH
igual 24,36 L.Ho.d™.L" e 0 HY 0,34 mmol H..g* DQO. No EGSB-30 a PVH méxima foi obtida
no TDH de 1h (8,77 L.H2.d™.LY) e 0 maior HY foi obtido no TDH de 2 h (0,33 mmol H.g™
DQO).

Pouresmaeil, Nosrati e Ebrahimi (2019) avaliaram a producédo de H» a partir de vinhaga
de cana-de-agUcar e cultura mista, utilizando reatores em batelada (36°C) e TDH de 24h. O
aumento na concentracdo de substrato variando de 1,70 a 11,60 g.L™! causou acréscimo no
rendimento de H. (45,90 para 58,41 mL H..g™! DQO), porém nas concentracdes de substrato
superiores a 11,60 g.L* teve efeito negativo (58,41 para 1,28 mL H..g™! DQO). O rendimento
maximo de Hz em termos de DQO inicial foi de 58,41 mL g, o qual foi obtido na concentragdo
de substrato de 11,6 g.L™.
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Visando avaliar a producéo de Hy, Fuess, Zaiat e Nascimento (2019) utilizaram reator
anaerobio de leito estruturado (AnSTBR) na fermentagdo escura de vinhaca de cana-de-agucar,
sob condigdes termofilicas (55°C), com variacdo de TDH entre 24 e 6 h, correspondendo a
valores de TCO entre 40 e 120 kg DQO.m3d?. O aumento da TCO aplicada afetou
positivamente a producgdo de Hy (755 — 2.074 NmL Ha.L*d™?), atingindo 2.074 NmL H..L™d?,
com TDH de 12 h (TCO - 70 kg DQO.m3d?). O HY méaximo (3,1 g mmol H..g™* DQO) foi
obtido no TDH de 24 h. A principal estratégia para manter as condi¢des de producao de H: foi
controlar o pH da fermentacéo (5.0-5.5). As correlacfes metabolicas apontaram o lactato como
substrato primério para a producdo de H2. Na Tabela 10 estdo compilados dados de desempenho
de reatores na fermentacdo de vinhaca de cana-de-agUcar para producao de Ho.
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Tabela 10- Producdo de H» utilizando o processo de fermentacdo escura a partir da vinhaca.

Reator  Concentracgdo (g.L') Temperatura (°C) TDH (h) PVH HY Referéncia
UAPRB 36,2 95 12 1,02 L.H2d™L™" 2 4 mol Hp.mol carboidrato™ Ferr?zzdllr;‘r;at al.
1y - Santos et al.
47,04 L Ha.d 2Lt ot
RALF 10 55 le6 2,86 mmol.g™ DQO (2014b)
35,76 L Ha.d.L? 1 Santos et al.
RALF 15 55 leb 2,23 mmol.g™ DQO (20140)
EGSB 30 30 le2 8,77 LHad™.L* 0,33 mmol Hz.g DQO Bernal
(2018)
Pouresmaeil;
Batelada 11,6 36 24 28,1 mL Ho.L ™" ht* 58,41 mL H2.g DQO Nosrati;
Ebrahimi (2019)
Fuess;Zaiat;
ANSTBR - 55 12e24  2074NmLH2L%d" 39 g mmol Ho.g! DQO Nascimento
(2019)

Fonte: Elaboragdo propria.
Siglas: Reator: RALF = reator anaerébio de leito fluidificado, UAPBR = reator anaerébio de leito compactado de fluxo ascendente (up-flow anaerobic packed bed reactor),

TDH = tempo de detengéo hidrdulica; HY= rendimento de hidrogénio.
*Valor obtido com 10 g DQO.L™ de vinhaca de cana-de-ag(car.
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Além da vinhaca de cana-de-agUcar, o glicerol pode ser utilizado na digestdo anaerébia
para a producdo de H>. Uma das vantagens do uso do glicerol estd relacionada as suas
caracteristicas, visto que o mesmo possui um pH adequado para processos anaerobios, boa
capacidade de tamponamento e propriedades fisico-quimicas adequadas para armazenamento
(liquido incolor, inodoro, viscoso, ndo tdxico e nao explosivo) (RIVERO; SOLERA; PEREZ,
2014). A tabela 11 apresenta o desempenho da producgéo fermentativa de H. a partir do glicerol.

Utilizando glicerol como substrato, Sittijunda e Reungsang et al. (2012) utilizaram a
metodologia de superficie de resposta, com Design Composto Central Rotacional (DCCR), para
otimizar a produgéo de H. Os ensaios foram realizados utilizando Enterobacter aerogenes
KKU-S1, reatores em batelada, com variacbes no pH do meio (4 - 8), na temperatura (50 -
70°C) e na concentragdo de glicerol (20 e 150 g.L™). Os autores relatam que o pH de 5,5,
temperatura de 55°C e concentragéo inicial de glicerol de 25 g.L™* foram mais eficientes na
producdo acumulativa de Hz (1078,79 mL H.L™). O aumento na concentragdo de glicerol de
25 para 50 g.L ! resultou em uma ligeira diminuicao na produgdo acumulativa de H para 921,71
mL H2.Lt. A mudanca na concentragdo de glicerol de 25 para 20 g.L™* causou uma diminuicdo
acentuada na producédo acumulativa de H. para 550,86 mL H..L™. Os produtos metabdlicos do
processo de fermentacdo foram 1,3-propanodiol (1,3-PDO), etanol, acidos acético, féormico,
latico, butirico e propiénico.

Visando otimizar a producdo de Hz e outros metabdlitos Paranhos (2016) também
utilizou metodologia de superficie de resposta, com DCCR. Durante a operacdo do RALF
mesofilico (30°C), as concentracdes de glicerol (17,1 a 2,9 g.L™) e TDH (9,24 h a 0,76 h)
variaram. O maximo rendimento (0,17 mol Hzmol de glicerol consumido) foi atingido com a
concentragio de 17,1 g.L! de glicerol e TDH de 5 h. Contudo, a PVH maxima
(1,84 mmol Hz.L™.h) foi obtida com a concentragdo de 15 g.L* de glicerol e TDH de 8 h.
Dentre os principais metabdlitos soluveis produzidos, 1,3-PDO e HPr se destacaram.

Sittijunda e Reungsang (2017) investigaram a influéncia da TCO (25, 37.5, 50, 62.5 g.L
. dY) na producéo de Hz, 1,3-PDO e etanol, a partir de glicerol puro e bruto em UASB (37°C).
ApoOs estabelecer a TCO 6tima (50 g.LtdY), o reator foi alimentado com glicerol bruto. A
produgdo maxima de Hz (134,20 mmol.LY), etanol (78,90 mmol.L ™) e 1,3-PDO (60,90 mmol.L-
1y a partir de glicerol bruto foi obtida na mesma taxa de carregamento organico que o glicerol
puro. O HY maximo foi de 0,58 mol Hz.mol™ de glicerol. A analise da comunidade microbiana
indicou que os produtores predominantes de Hz, 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 producéo de H> 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
influéncia desses parametros operacionais nos rendimentos e produtividade Hz, onde HY
maximo (0,58 + 0,13 mol Ha.mol? de glicerol) e PVH (0,09 mol Hz L™2.d?) foram alcancados
em pH 5,5 e TDH de 12 h. Foi observado que o pardmetro TDH se relacionou com alteracGes
nos padrdes metabdlicos e influenciou a composicdo de microrganismos subdominantes,
sugerindo que eles possam ter um papel fundamental na alteracdo da capacidade do consdércio
e/ou da atividade de microrganismos dominantes em produzir H..

Nazareth et al. (2018) analisaram a producdo de H> e metabolitos sollveis, a partir de
glicerol bruto (5 g.L ™). O experimento foi realizado em RALF mesofilico (30°C), com variagéo
no TDH (8 e 5 h) e pH controlado entre 4,5 e 5,5. A maior PVH (13,19 mL .h.L?) foi registrada
no TDH de 1 h. Os principais metabdlitos soltveis obtidos foram HPr e 1,3-PDO com
rendimentos maximos de 1,77 e 0,82 mol.mol glicerol %, respectivamente, no TDH de 8 h.

A producéo continua de Ho, utilizando glicerol bruto como substrato, cultura mista e
RALF termofilico (55°C) foi avaliada por Costa (2017). O autor variou o TDH entre 8a 0,5 h,
enquanto que a concentracdo afluente de glicerol foi fixada em 10 g.L'. A maxima
produtividade volumétrica de H (1,46 L.h™ .L ") foi alcangada no TDH de 0,5 h. O méaximo
valor de rendimento de H foi de 1,28 mol H>mol de glicerol consumido, atingido no TDH de
1 h. Os principais metabdlitos relacionados a elevada producao de Hz foram o acido butirico e
o butanol, porém foi observada elevada producdo de 1,3-PDO no TDH de 6 h, alcangcando
rendimento maximo de 0,80 mol 1,3-PDO.mol " de glicerol consumido.

Rodrigues et al. (2019) compararam a producdo de H por culturas mistas e puras a partir
do glicerol bruto. Dois ensaios foram realizados em batelada: (1) cultura mista e (1) cultura
pura. Os experimentos foram conduzidos a 37°C, pH inicial de 5,5 para o0 ensaio | e 7,0 para o
ensaio I, com 20 g DQO.L* de glicerol bruto. O consumo de glicerol foi de 56,21% e 88%
para o ensaio | e 11, respectivamente. Os rendimentos de H, foram de 0,80 mol Hz.mol glicerol
para o ensaio | e 0,13 mol Hz.mol™* glicerol para o ensaio II. A via metabdlica redutiva foi
predominante com Enterobacter sp., gerando 1.460 mg.L™* de 1,3-PDO, e mostrou-se mais
sensivel na presenca de metanol do glicerol bruto do que a cultura mista, em que a via

metabolica oxidativa com a geragédo de H» foi predominante.



Tabela 11- Producdo fermentativa de hidrogénio a partir do glicerol.
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] o pH DQO Rendimento -
Reator Inoculo Temperatura (°C) Inicial (gL (mol Hz.mol-: de glicerol) Referéncias
' hook tal.
Batelada Klebsiella 40 8 20 0.25 Chookaew et a
pneumonia (2012)
Batelada ~ Clostridium 35 75 20 0,93 Lo et al. (2013)
pasteurianum
csTr  Clostridium 35 7,5 10 0,77 Varrone et al. (2013)
pasteurianum
. Sittijunda;
37 5,5 ;
UASB Cultura mista 0,58 Reungsang (2017)
CSTR Cultura mista 37 5,5 0,58 lllanes et al. (2017)
Rodri l.
Batelada Cultura mista 37 55 20 0,80 odrigues et a

(2019)

Fonte: Elaboracdo prépria. Siglas: CSTR = reator anaerobio continuamente agitado (continuously stirred-tank reactor).
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3.4 CODIGESTAO

A técnica chamada codigestdo anaerobia, promove a digestdo anaerdbia simultanea de
dois ou mais substratos que possuam caracteristicas complementares, a fim de elevar a
eficiéncia do sistema e potencializar a producédo de biogas (HAGOS et al., 2017; ANJUM et
al., 2017; BELLE etal., 2015; YAO et al., 2014; GARCIA et al., 2014; LIJO et al, 2014; LINKE
et al., 2013). Desse modo, além de viabilizar uma destinagdo ambientalmente adequada ao
subproduto, tal possibilidade promove a producéo de biocombustivel passivel de conversao em
energia limpa e renovavel.

Entretanto, é necessario selecionar o cossubstrato apropriado. Além disso, as proporcoes
dos substratos utilizados no processo de codigestdo devem ser adequadas e equilibradas, para
que se opere em condi¢cdes de estabilidade, de forma a maximizar a producdo de biogas,
minimizar efeitos adversos aos microrganismos e evitar a inibi¢ao do processo (FERRER et al.,
2014; GARCIA et al., 2014; MATA-ALVAREZ et al., 2014; HENARD et al., 2017; TASNIM
et al., 2017), bem como tornar as unidades de biogas rentaveis (ALVAREZ et al., 2010).

Dentre os residuos agroindustriais que podem ser utilizados na digestdo anaerobia, a
vinhaca se destaca como um dos mais problematicos devido a sua alta demanda quimica de
oxigénio (10 a 60 g DQO.L™) e grande volume de producdo (PANT; ADHOLEYA, 2007;
FUESS; GARCIA, 2015). Além disso, a producéo de H> pelo tratamento anaerdbio da vinhaca
apresenta alguns problemas relacionados a sua composi¢do, como a presenca de compostos
organicos recalcitrantes como fendis, teor de potéssio, sulfato e melanoidinas, que podem
causar instabilidade no processo e diminuicdo da eficiéncia da producdo de biogas (SILES et
al., 2011; LAZARO et. al., 2014; RAMOS; SILVA 2020). Diante o exposto, para melhorar a
biodegradabilidade dessa complexa agua residuéria, a adicdo de um cossubstrato pode ser uma
estratégia promissora na melhoria do desempenho de producdo de biogéas (XIA et al., 2012;
RAMOS; SILVA, 2020).

Um possivel cossubstrato para a vinhaca de cana-de-agucar é o glicerol, subproduto da
industria de biodiesel, tendo em vista que 0 mesmo possui pH adequado para processos
anaerobios e boa capacidade tampéo (RIVERO; SOLERA; PEREZ, 2014). Além disso, pode
ser facilmente armazenado na planta industrial, visto que possui caracteristicas e propriedades
fisico-quimicas adequadas para armazenamento (incolor, inodoro, viscoso, ndo téxico e ndo
explosivo). Os produtores de biodiesel pagam para descartar o glicerol excedente, visto que é
produzido em grandes quantidades (cerca de 10 kg de glicerol sdo 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 vinhaca de cana-de-agucar ndo
possui uma destinagdo satisfatoria. No Brasil, a vinhaca é usualmente utilizada na fertirrigacao,
tal pratica pode acarretar problemas na estrutura do solo e nos corpos d'agua, além de reduzir a
produtividade da colheita (PANT; ADHOLEYA, 2007; FUESS; GARCIA, 2015; JANKE et
al., 2016). Tendo em vista 0s aspectos mencionados, associar esses dois subprodutos, vinhaga
de cana-de-agUcar e glicerol, em processos fermentativos para a produgdo de H> pode ser
favoravel (FRANCO, 2012).

H& muitos trabalhos na literatura avaliando a codigestdo de vinhaca com diversos
substratos, para producdo de H> e/ou CHa, como glicerol e esgoto domestico (FERNANDES et
al. 2010), melaco (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 codigestdo de glicerol com varios substratos, para producdo de H; e/ou CH4, como
material lignocelulésico (AMON et al. 2006), &gua residuéria proveniente do processamento
de batata (MA et al., 2008), esterco bovino (DAUN et al. 2009), lactose (MIRZOYAN;
TRCHOUNIAN, 2019), estrume suino (AGUILAR et al. 2019), entre outros.

Alguns autores como Lovato et al. (2019) e Meier et al. (2016) avaliaram a codigestao
de vinhaga de cana-de-agUcar e glicerol para produgdo de CH4. Porém estudos com a codigestdo
de vinhaca de cana-de-acucar e glicerol para producdo de H» ainda ndo foram relatados na
literatura de referéncia. Portanto, desenvolver pesquisas avaliando a codigestdo de ambos pode
render resultados favoraveis em relacdo a producéo de Ho.

A seguir estdo apresentados alguns trabalhos avaliando a producdo de H: a partir da
codigestdo de vinhaga de cana-de-acucar e soro de queijo (RAMOS; SILVA 2018), e vinhaca
de cana-de-agUcar e melaco (ALBANEZ et al. 2016; ALBANEZ et al. 2018). Assim como,
trabalhos com codigestdo de glicerol e melago (PEREYRA et al., 2020) e glicerol e soro de
queijo (LOVATO et al. 2017).

A codigestéo de vinhaga e melago para a producéo de Ho foi investigada por Albanez et
al. (2016), utilizando reator anaerébio de biofilme em batelada sequencial. Os resultados
mostraram que as melhores condices ocorreram com a concentracéo afluente de 6 gDQO.L™,
composta por 67% de vinhaga e 33% de melago, com pH de 6,1. Os melhores resultados foram
PVH = 13,5 moLH..m3.d e HY= 6,2 moL Hz.kg™* DQO com tempo de fermentagio de 3 horas.
O aumento da proporcdo de vinhaca acima de 67% mostrou ser desfavoravel a producéo de
hidrogénio.

Os mesmos autores, Albanez et al. (2018) avaliaram a viabilidade da producédo de H; a

partir da codigestdo de vinhaca de cana-de-aglcar e melaco, em batelada (30°C) com 3
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g DQO.L™. Os experimentos foram realizados em trés diferentes condigdes: 1) 33% de vinhaca
e 67% de melago, com tempo de fermentacdo (TF) de 4 horas e pH de 5.6; 2) 33% de vinhaca
e 67% de melaco com TF de 3 horas e de pH 5.3; e 3) 75% de vinhaca e 25% de melaco, com
TF de 3 horas e pH de 5.6. Os melhores resultados de rendimento (0,5 mmoL H..g*DQO) e
produtividade de Hz (3,8 moL Hz.m3.d!) foram observados na mesma condigéo (2), onde o TF
foi de 3 horas, com a proporgéo de substratos de 33% de vinhaga e 67% de melaco e pH afluente
de 5,3.

A cofermentacdo de vinhaca de cana-de-agucar e soro de leite em RALF termofilico
(55°C) foi analisada por Ramos e Silva (2018). A concentragédo de soro de leite foi acrescida ao
longo da operacdo do reator (2, 4, 6, 8 € 10 g DQO.L), enquanto que a concentracio de vinhaga
foi mantida em 10 g DQO.L™. 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 concentracao de soro de leite em
2 g DQO.L™. Os valores maximos de PVH (1,41 LH..d1.L") e HY (0,82 mmoLH,.gDQO™)
foram observados com TDH de 8 h e concentragdo de soro de leite de 2 g DQO.L?. Os
resultados indicam que sob concentragdes de soro de leite acima de 2 g DQO.L™?, os valores de
HY e PVH diminuem, sendo HY<0,25 mmoLH,.gDQO™ e PVH< LH,.d.L* para todas as
demais condigdes.

Dentre os trabalhos de codigestdo com glicerol relatados na literatura encontra-se o de
Lovato et al. (2017). Os autores avaliaram a codigestdo de soro de leite com glicerina na
producdo de H» utilizando reatores anaerdébio de leito estruturado (30°C). A influéncia da
batelada alimentada, tempo de fermentacdo (2, 3 e 4 h), e os efeitos das interacdes entre
concentracéo afluente (4,7 - 9,3 g DQO.L™) e o tempo de fermentacéo foram investigados pelos
autores. Os resultados indicaram que a batelada alimentada apresentou melhores resultados
relacionados a produgdo de Hz. O melhor HY (5,4 moL Hz.kg™ DQO) e PVH (129,0 moLH..m"
3.d%) foram obtidos com o tempo de fermentacdo de 3h e concentragio afluente de 7 g DQO.L"
1.

A codigestdo avaliada por Pereyra et al. (2020) foi realizada a partir de glicerol e melaco,
objetivando a producdo de H» e produtos de valor agregado. Para isso, os autores utilizaram
RALF (28°C), TDH de 4 h, pH entre 5.65 e 6.11, concentracdo de melago fixa (4 g DQO.L™)
e concentracdo de glicerol bruto variando entre 1 e 3 g DQO.L™. O melhor HY (2,11 moL
Hz.moL glicose) e PVH (0,32 L.Hz.hL reator) ocorreram com 1 g DQO.L™ de glicerol e 4 g
DQO.L* de melago. Os principais metabdlitos sollveis produzidos foram 1,3-PDO (14,40-
38,82%), propionato (12,1-37,53%) e acetato (13,24-26,91%). A maior producéo de 1,3-PDO
(0,99 g.L ™Y ocorreu com 3 g.L* de glicerol e 4 g DQO.L de melago.
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3.5 FATORES QUE AFETAM A PRODUCAO FERMENTATIVA DE HIDROGENIO

Para a producgéo fermentativa de H. € necessario otimizar condicOes especificas de operagao
como temperatura, pH, tipo de substrato, reator, indculo, entre outros, tendo em vista que, cada
um desses parametros, pode interferir significativamente o desempenho da digestdo anaerobia
(PANDEY, 2011; HALLENBECK; GHOSH, 2009).

3.5.1 In6culo

As bactérias capazes de produzir H, existem amplamente em ambientes naturais, como
solo, lodo de &guas residuarias, residuos organicos, entre outros (WANG; WAN, 2009). As
culturas mistas tém sido amplamente utilizadas como in6culo para a producgdo fermentativa de
H>, tendo em vista que sdo mais simples de operar e controlar, podendo inclusive ser capazes
de metabolizar um maior espectro de substratos, demonstrando, em geral, um maior rendimento
na producdo de H, quando comparado as 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 selecdo
de culturas mistas é considerada favoravel para a aplicacdo em larga escala. Isto ocorre devido
ao fato de que o controle e a operacdo do processo sdo facilitados quando ndo é exigida
esterilizacdo do meio (MENEZES; SILVA, 2019).

Segundo Maintiguer et al. (2008), ao utilizar cultura mista para producdo de H €
necessario realizar pré-tratamento do indculo, a fim de eliminar arqueas metanogénicas
hidrogenotrdficas, visto que estas utilizam o H2 em seu metabolismo, dando preferéncia as
bactérias produtoras (acidogénicas) formadoras de esporos. Os métodos de pré-tratamento
relatados para selecionar bactérias produtoras de H, a partir de culturas mistas, incluem
principalmente choque térmico, acido, base, aeracdo, congelamento e descongelamento,
cloroférmio, bromoetanossulfonato de sodio ou acido 2-bromoetanossulfénico e iodopropano
(WANG; WAN, 2009).

O efeito do método de eliminacdo de arqueas metanogénicas, na producdo de Ho, foi
analisado por Viana et al. (2019). O glicerol bruto (16 g DQO.L?) foi utilizado nos
experimentos. Quatro indculos foram testados: 1) lodo anaerébio que tratava aguas residuarias
municipais, 2) lodo anaerdbio que tratava aguas residudrias de cervejaria, 3) liquido ruminal de
cabra e 4) mistura dos trés primeiros inoculos. Cada inéculo foi submetido a trés tratamentos
diferentes para inibir a metanogénese: adicdo de cloroférmio, choque &cido e choque térmico.

Os resultados indicam que o liquido ruminal tratado com cloroférmio alcangou o maior
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rendimento de H, (0,208 mol Hzmol? de glicerol). A comunidade microbiana presente ap6s
todos os tratamentos testados apresentou boa funcionalidade e estabilidade em termos de

composicao de espécies, além de suportar mudancas nas condi¢cBes ambientais.

3.5.2 Potencial Hidrogenionico (pH)

O pH é conhecido por ser um dos principais fatores ambientais que afetam as vias
metabolicas e o rendimento de Hz. As enzimas séo ativas apenas em um determinado intervalo
especifico de pH e tém uma atividade maxima a um pH especifico (DABROCK et al. 1992).
Estudos tém demonstrado que em altas concentracdes de acidos dissociados, devido a uma alta
forca i6nica no meio, a producdo de H> muda de fase acetogénica para solventogénica. O
mesmo tipo de inibi¢do ocorre em baixo pH, quando acidos apolares ndo dissociados presentes
no meio penetram na parede celular (KHANAL et al. 2004). Apesar de ndo existir consenso
sobre o melhor pH para a producdo de H> (MOTA et al., 2018), normalmente, séo utilizados
valores de pH entre 4,5, e 6,5 para esta finalidade (ELBESHBISHY et al., 2017).

Nesse contexto, a producdo de H», a partir de sacarose, sem controle de pH foi
investigada por Mota et al. (2018). Na primeira fase experimental, trés 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.d? de TCO, sob condi¢des mesofilicas (30°C). A
producdo de H. ocorreu durante todo o periodo experimental com pH médio de efluente de
apenas 2,8. Os reatores de leito fixo estruturado, UASB granular e UASB floculento
apresentaram taxas de producdo volumétrica de H, de 95, 45 e 54 mL H, L*th?,
respectivamente; e rendimentos de H, de 1,5, 0,8 e 1,2 mol Hz.molsacarose consumida,
respectivamente. O reator UASB floculento apresentou resultados intermediarios, mas sem
tendéncia de declinio, ao contrario 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.L1d:. A PVH e o HY aumentaram
consideravelmente para 175 mL H:L1h' e 34 mol H.molsacarose consumida,
respectivamente. Contrariando os dados reportados na literatura que relatam inibicdo da
producdo de Ho, por fermentacdo escura, a pH menor que 4,0, o reator UASB floculento
apresentou producdo estavel de H. a longo prazo, com rendimentos satisfatorios em pH médio
de 2,7.

Depraect et al. (2019) estudaram o efeito do pH na producéo de H» a base de lactato e
acetato, a partir da fermentagdo escura de 80% (v.v') de vinhaca da tequila e 20,% (v.v?) de
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aguas residuais de nixtamalizacdo, com 61,9 g DQO.L™. Para isso, foram utilizados reatores
em batelada (35°C) e valores constantes de pH entre 5,8 e 6,5. Ndo foram observadas diferencas
significativas na quantidade de H> produzido. Quando comparado com o pH 5,8, o pH 6,5
diminuiu a produgdo de H. através da formacao de propionato. Com base nos resultados, uma
estratégia de pH controlado de dois estagios foi proposta mantendo o primeiro estagio em pH
6,5 e 0 segundo estdgio em pH 5,8, para evitar o longo tempo de fermentacdo e producdo de
acido propidnico, respectivamente. A estratégia de mudanca de pH reduziu o tempo operacional
e aumentou a producdo de Hz em 17%, essa estratégia também estimulou a sintrofia entre
Clostridium e Lactobacillus e reduziu a proliferagdo de Blautia e Propionibacterium, levando
a producdo de H, a uma eficiéncia aprimorada (2,5 NmL. L). O controle do pH foi crucial
para promover uma melhor organizacao funcional nas comunidades microbianas e inibir vias

metabolicas indesejadas.

3.5.3 Reator Anaerdbio de Leito Fluidificado

De acordo com Barca et al. (2015), o RALF possui leito trifasico (solido, liquido e gasoso),
no qual a fase solida, composta de material inerte ou granular permite a retencéo de sélidos
suspensos e a fixacdo da biomassa, e encontra-se imersa na fase liquida, a qual é renovada
continuamente pelo suprimento de afluente. A fase gasosa corresponde ao biogas. O material
suporte utilizado apresenta elevada superficie especifica para a adesao da biomassa, sendo em
maioria graos de pequeno didametro (0,2 a 2,0 mm).

As condicdes hidrodinamicas no reator podem ser descritas pela relagdo entre a perda de
carga e a velocidade ascensional do liquido. A fluidizacdo do leito se da a partir da velocidade
ascensional, quando a perda de carga no reator se torna constante. Neste estado de fluidizacéo,
0 peso de uma particula no leito se iguala a forca de arraste, devido a velocidade ascensional e,
em consequéncia, 0 seu movimento ¢ independente das demais particulas. A medida que a
velocidade aumenta o leito de particulas vai se expandindo gradualmente. Este fendmeno
caracteriza o reator de leito fluidificado (GONCALVES et al., 2001; BARCA et al., 2015).

O RALF apresenta alguns fatores positivos como o acumulo de grande quantidade de
biomassa aderida a0 meio suporte, suportando TCO elevadas, possibilidade de aplicacdo de
baixos TDH e boas caracteristicas de mistura, otimizando a transferéncia de massa entre o
substrato e os microrganismos, alem de promover alta velocidade de agitacdo na fase liquida
favorece o desprendimento do hidrogénio nesta fase (ZHANG et al., 2007; BARCA et al. 2015).
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Diversos estudos avaliando a producdo de H2 em RALF foram realizados no Laboratorio
de Controle Ambiental 11 (LCA-II) do Departamento de Engenharia Quimica 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 producéo de H>
em RALF (30°C), a partir de agua residuéria sintética a base de glicose (2 g DQO.L™?) 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 H..mol™ glicose, quando avaliado a redugéo de
TDH de 8 para 2 h, porém, para 0 TDH de 1 h houve reducdo deste parametro para 2,41 mol
H2.mol 2 glicose. O biogas produzido foi composto por H, e CO2, sendo que a diminuico do
TDH implicou incremento da concentragdo de Ha de 8 para 35%. Ao longo do experimento, 0s
principais metabolitos produzidos foram HAc (36,11 - 53,32%) e HBu (36,13 - 44,9%).

Também utilizando agua residuéria sintética a base de glicose (2 g DQO. L), Shida et
al. (2012) investigaram o desempenho da producdo fermentativa de H> em RALF (30°C). A
argila expandida foi utilizada como material suporte. O experimento foi conduzido com
variacGes 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 Hz.mol ™ glicose no TDH de 8 h. Contudo, 0 HY aumentou significativamente
com a diminui¢do do TDH (1 h), com valor maximo de 2,29 mol H..mol* glicose. Enquanto
que a PVH maxima (1,15 L.h.L1), foi obtida no TDH de 2 h. Os resultados relatados pelos
autores indicam que houve producgéo estavel de H: e acidos orgéanicos no RALF durante todo o
periodo experimental.

A influéncia de diferentes materiais suportes (poliestireno, pneu triturado e polietileno
tereftalato) na producéo de H e etanol (EtOH) foi analisada por Barros et al. (2012). Os RALFs
(23°C) foram alimentados com glicose (4 g DQO.L™) e operados com variagio de TDH entre
8e 1h,epH de 3,5. Os maiores valores relacionados a producdo de H> foram obtidos no RALF
utilizando pneu triturado como material suporte, no TDH de 2 h, cujo maximo HY foi de 2,11
mol Hz.mol? glicose. Os principais metabolitos sollveis detectados nos reatores foram HAc,
HBu, acido lactico (HLa) e EtOH. O RALF com pneu triturado apresentou maiores
concentracdes de HAc e HBu (0,434 e 1,013 g.L™, respectivamente). A maior producéo de
EtOH (1,94 g.L1) foi obtida no RALF com polietileno tereftalato.
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Objetivando avaliar a aplicagdo de RALF na fermentacéo de glicerol bruto (5 g DQO.L™Y),
Ferreira (2014) utilizou argila expandida como material suporte, a fim de analisar a producéo
de H> mediante as condigdes operacionais estabelecidas. A temperatura do reator foi mantida
em 55 °C e o pH entre 4,0 e 5,5. Além disso, 0 TDH variou entre 14 e 1 h. Os resultados
indicaram que o méaximo HY (3,0mol Hz.mol? glicerol) e PVH (1,5 mL.Lt h), foram
registrados no TDH de 1 h. Entre os TDHs de 14 a 2 h, houve o predominio de 1,3-PDO, EtOH,
HACc e HBu. No entanto, ao reduzir o TDH para 1 h, a producdo de EtOH cessou e a produgéo
de HPr foi favorecida.

Rosa et al. (2014) investigaram o efeito do TDH e de diferentes fontes de in6culo na
producdo de H. e EtOH, utilizando soro de queijo como substrato em RALF (30°C). O TDH
variou entre 4 e 1 h e os indculo avaliados foram provenientes de lodo suino e de aves. A
concentracdo de substrato foi fixada em 5 g DQO.L™. Os valores maximos de rendimento de
H2 (1,33 mol Hz.mol lactose) e de rendimento de EtOH (1,22 mol etanol.mol lactose) foram
observados no RALF inoculado com lodo suino e TDH de 4 h. No mesmo RALF foi registrado
o valor maximo de PVH (0,51 L Hz.h™2.L™Y) no TDH de 1 h. Os principais metabolitos solGveis
registrados foram EtOH, metanol, HAc e HBu (1,22; 0,84; 0,21 e 0,41 mol.mol*? lactose,
respectivamente).

A producdo H> a partir de glicerol bruto em RALF mesofilico (30°C) foi analisada por
Nazareth (2015). A operacdo do RALF ocorreu com particulas de pneus (2,8-3,35 mm) como
material suporte, TDH variando de 8 a 0,5 h e concentragdo de glicerol fixaem 5 g DQO L™,
A autora constatou que ndo ocorreu producdo volumeétrica de hidrogénio nos TDH de 8, 6 e 4
h, e que nos demais TDHs (2, 1 e 0,5 h) houve producédo desse biogas, cuja maxima producédo
(13,2 mL.L1.h'Y) ocorreu no TDH de 1 h. Os resultados obtidos mostraram que os principais
metabolitos produzidos foram HPr e 1,3-PDO, com rendimentos maximos de 1,77 e 0,82
mol.mol™* glicerol, respectivamente, no TDH de 8 h.

Ferreira et al. (2018) avaliaram a influéncia do TDH na producdo de H> em RALF, sob
temperatura mesofilica (30°C) (RALF-M) e termofilica (55°C) (RALF-T). Os reatores foram
alimentados com agua residudria sintética a base de sacarose (5 g DQO. L) com TDH de 8, 6,
4,2 e 1h. Ataxa de producio de Hz aumentou de 67,8 para 194,9 mL Hz.h? L (RALF-T) e
de 72,0 para 344,4 mL Hxh'L? (RALF-M), quando o TDH diminuiu de 8 para 1 h. Os
principais metabolitos foram HAc (31,33% a 41,52%) e HBu (10,24% a 20,73%) no RALF
mesofilico e acetato (20,14% a 39,32%) e etanol (14,31% a 29,92%) no RALF termofilico,
indicando que, os melhores resultados foram observados no RALF mesofilico, com menor
TDH.
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A producéo de H> avaliada por Silva et al. (2019) foi realizada a partir de 4guas residuarias
de laticinios, em RALF. Além disso, os autores analisaram a influéncia da TCO na producao
de H». Para isso, foram utilizando trés diferentes taxas de carregamento orgénico de 28,7, 53,2
e 101,7 kg DQO.m3.d"%, correspondentes ao TDH de 8, 6 e 4 h, respectivamente. O rendimento
de Hz diminuiu com o acréscimo da TCO de 2,56 mol de Hz.mol de carboidrato™ para 0,95 mol
de Hz.mol™* carboidrato, uma vez que a TCO aumentou de 28,65 kg DQO.m?3.d"! para 95,76 kg
DQO.m3.dX. O aumento da TCO aplicada também causou aumento na diversidade bacteriana,
como evidenciado pelo maior valor do indice Shannon-Wiener (2,811), correspondente a fase
operacional de maior TCO (95,8 kg DQO.m=3.d?).

3.5.1 Temperatura

Assim como o in6culo, o pH e a configuracdo do reator a temperatura € um fator
importante na producdo de Ho, visto que a mesma interfere nas fungdes metabdlicas e reacoes
quimicas e enzimaticas nas células de alguns microrganismos, bem como no desempenho da
fermentacdo. As faixas de temperatura utilizadas nos processos fermentativos podem ser
classificadas em mesofilica (25-40°C), termofilica (40-65°C) e hipertermofilica (65-80°C)
(SINHA; PANDEY, 2011; KIRTAY, 2011; ELBESHBISHY et al., 2017).

Levando-se em consideracdo a Lei de Henry (1802), a elevacdo da temperatura no meio,
diminui a solubilidade de compostos gasosos presentes no liquido, o que implica menores
concentragdes de CHa, Ha, CO2 e H2S dissolvidos no reator, consequentemente, aumenta as
suas concentracdes no biogas. A composicao dos gases presentes no headspace pode influenciar
as propriedades fisico-quimicas e hidrodindmicas do meio, visto que as rotas metabdlicas de
cultura acidogénica mista sdo controladas pela composicao dos gases (BASTIDAS et al., 2012).

Quando bactérias termofilicas e hipertermofilicas séo utilizadas, a producéo de H2 na
faixa de temperatura termofilica (40-65°C) e hipertermofilica (65-80°C) apresenta algumas
vantagens, dentre elas a viscosidade reduzida, melhor grau de mistura, maiores taxas de reacao,
baixa solubilidade de H> e, consequentemente, facilitacdo da transferéncia de massa da fase
liquida para a fase gasosa. Além disso, as bactérias termofilicas e hipertermofilicas sdo capazes
de realizar conversdo de substratos complexos (PAWAR; NIEL, 2013; ROY;
VISHNUVARDHAN; DAS, 2014). Normalmente, esses sistemas apresentam maiores
produtividades e rendimentos de H> (KARGI; EREN; OZMIHCI, 2012b; RAMOS; SILVA,
2020). Esses fatores sdo principalmente atribuidos ao maior favorecimento termodinamico,

aumentando a conversdo das reagdes quimicas e bioldgicas, a dominancia da via metabdlica do
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acetato e a maior toleréncia a presséo parcial do H> (KOTSOPOULOQOS et al., 2006; O-THONG
etal., 2011).

O efeito da temperatura na producdo de Hz pode ser justificado termodinamicamente
considerando as mudangas na energia livre de Gibbs e na entalpia padrdo da conversdo de
glicose a acetato (Equacao 3) (CAl et al., 2011; SINHA; PANDEY, 2011):

Glicose — Acido Acético
CeH1206 + 2H20 — 2C2H40; + 2CO2 + 4H; 3)

A reacdo utilizando NADH na reducdo de proton para gerar Ho tem energia livre de
Gibbs positiva (21 kJ.mol?), ou seja, é considerada desfavoravel termodinamicamente. Em
condigdes de elevada pressdo parcial de Hz os microrganismos tendem a alterar o seu
metabolismo para a producéo de compostos mais favoraveis termodinamicamente como EtOH
(AG® -27,5 kd.mol) e HLa (AG® -25,0 kl.mol'Y) (RAJ; TALLURI; CHRISTOPHER, 2012;
PAWAR; NIEL, 2013). A partir da Figura 10 pode-se observar a varia¢do na energia livre de

Gibbs, sob diferentes temperaturas e pressdes parciais de Ho.
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Figura 10 - Efeito da presséo parcial de Hz na energia livre de Gibbs na reagéo de reducédo do
préton H para Ha.
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Fonte: Raj, Talluri e Christopher (2012).

A reacdo para producdo de H», torna-se termodinamicamente favoravel em baixas
pressdes parciais de H, (10 a 10 atm), e os limites termodinamicos para a pressao parcial de
H> 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 producéao de H> pelas
células dos microrganismos, a transferéncia de Hz da fase liquida para a gasosa é considerada
um critério primordial para alcancar altas producfes de H,. Elevadas temperaturas podem
auxiliar neste processo (SONNLEITNER et al., 2012; FERREIRA et al., 2018).

A condicdo mesofilica é preferivel a condicdo termofilica quando considerado o ponto
de vista econémico e tecnoldgico, visto que a energia necessaria para cultivar e manter a
comunidade termofilica € aproximadamente 2,5 vezes maior que a necessaria para manter a
comunidade mesofilica (RAJ, TALLURI e CHRISTOPHER, 2012). Entretanto, vale salientar
que no tratamento de aguas residuarias 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 destilagdo com temperatura elevada (70°C) (COSTA, 2017), e da vinhaga de cana-de-
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acucar (85 a 90°C) (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 fermentacéo sob condigdes termofilicas (40-65°C) comecou a atrair atencdo devido a
melhor eliminacdo de patdgenos para residuos provenientes do processo de fermentacédo
anaerodbia, menor risco de contaminacdo com arqueias metanogénicas (VAN GROENESTIJN
et al., 2002), maior taxa de hidrolise (LU et al., 2008) e maior rendimento de H, (KADAR et
al., 2004). Alguns estudos foram realizados na investigacdo do efeito da temperatura na
producéo fermentativa de Hz, nas condi¢des mesofilica (Tabela 12), termofilica e hipertermofilica
(Tabela 13).
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Tabela 12- Estudos realizados na faixa mesofilica para producdo de Ho.

Reator Substrato Temperatura (°C) TDH HY Referéncia
Batelada Vinhaca de Tequila 35 - 57,60 mL H,..gDQO'* Buitrén e Carvajal (2010)
sequenciais
Batelada Vinhaca de milho 25 - 579,00 mL H2.gDQO' Fernandes et al. (2010)
CSTR Caldo de cana 37 4h 1,00 mol Hz.mol de hexose™ Pattra et al. (2011)
Puhakka, Karadag e Nissila
Batelada Glicose 37 - 1,80 mol H,.mol glicose™ g
(2012)
CSTR Glicerol 35 12 h 0,77 mol Hz.mol glicerol consumido™* Loetal. (2013)
RALF Sacarose 35 24 h 2,30 mmol H..g sacarose™ Mufioz-Péez et al. (2013)
UASB Glicerol 37 12 h 0,41 mol H,. mol glicerol consumido™ Reungsang et al. (2013)
Batelada Glicerol 37 - 2,20 mol H,. mol glicerol consumido™ Rodrigues et al. (2016)

Fonte: Elaboracédo propria. Siglas: CSTR = reator anaer6bio continuamente agitado (continuously stirred-tank reactor). UASB = reator anaerébio de fluxo
ascendente e manta de lodo (upflow anaerobic sludge blanket reactor). HY= rendimento de hidrogénio. RALF = reator anaerdbio de leito fluidificado.



79

Tabela 13- Estudos realizados na faixa termofilica e hipertermofilica para producéo de Ho.

Reator Substrato Temperatura (°C) TDH HY Referéncia
Leito fixo Melago 60 1,25h 16,82 mmol.g DQO removida! Roy, ViSh?;gﬂ()jhan ¢ Das
Quimiostato Glicose 55 16,8 h 2,2 mol Hz.mol glicose™ Zhang et al. (2015)

CSTR Celulose 55 10d 2,77 mol Ha.mol hexose™ Jiang et al. (2015)
UASB Sacarose 55 2h 1,73 mol Hz.mol succinico™ Braga et al. (2016)
RALF Soro de queijo 65 4h 5,51 mmol H..gDQO™ Ramos e Silva (2017)
ASTBR Vi”ha‘?:g%acgf”a'de' 70 19h 1,8 mol Hz.mol glicose™ Niz et al. (2019)
RALF Caldoa(ézg:rna-de- 55 2h 1,52 mol Hz.mol hexose™ Ferreira et al. (2019)
RALF  Vinhacada cana-de- 55 4h 0,34 mmol Hz.g DQO aplicada’* Ramos e Silva (2020)

acucar

Fonte: Elaboragdo propria. Siglas: CSTR = reator anaerdbio continuamente agitado (continuously stirred-tank reactor). UASB = reator anaerébio de fluxo
ascendente e manta de lodo (upflow anaerobic sludge blanket reactor). HY= rendimento de hidrogénio.
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Wang e Wan (2008) avaliaram o efeito da temperatura (20 a 55°C) na producdo de Ho.
Foram utilizados reatores em batelada e glicose (1 g.L™) como substrato. Os autores relataram
que a concentra¢do de HAc aumentou com a elevagéo da temperatura de 20°C (3,1 mmol.L™?)
para 35°C (16,3 mmol.L™?), porém diminuiu nas temperaturas de 35°C (17,7 mmol.L™) a 55 °C
(6,9 mmol.L1). O maior HY foi registrado na temperatura de 40°C (275 mL Ha.g glicose™).
Além disso, foi observado que a concentracdo de EtOH aumentou com a elevacdo da
temperatura de 20°C para 35°C (0,7 - 8,1 mmol.L™?), e diminuiu nas temperaturas entre 40°C e
55°C (5,9-0,9 mmol.L™?). De acordo, com os autores, as mudancas nas concentragdes resultam
de alteracBes da via metabolica induzida pelas diferentes bactérias dominantes a cada
temperatura.

Os efeitos da temperatura (52 a 70°C) na producao de H2 e na comunidade microbiana
podem ser verificados no trabalho realizado por Nissila et al. (2011). Os autores utilizaram
celulose (5 g.L ) e culturas celuloliticas, cultivadas em batelada. Os maiores valores de
rendimento de Hz (1,4 mol Hz.mol hexose™) e de degradacdo 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
producéo de Hp, utilizando 10 g celulose.L™ e TDH de 10 d, em CSTR. Nos testes em batelada,
foi observado conversao de celulose entre as temperaturas de 35 a 65°C, com atividade maxima
em 55°C. Contudo, o desempenho da conversdo foi afetada negativamente em temperaturas
acima de 55°C. No CSTR, a PVH média foi de e HY de 2,77 mol Hz.mol hexose™. Os
principais metabolitos obtidos foram o acetato, butirato e etanol e a estrutura da comunidade
microbiana foi dominada por microrganismos responsaveis pela hidrolise 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 ) e vinhaca (10 g.L ™), separadamente. A
redugdo do TDH para 0,5 h aumentou a PVH nos dois reatores, com valores maximos de 5,36
L Hz.h? L utilizando soro de queijo, e 0,71 L H..h™* L utilizando vinhaca. As condicdes
Otimas para a producdo de H> 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™. No reator com vinhaga 0 HY maximo
foi de 1,64 mmol H2.gDQO™, com TDH de 4 h e temperatura de 55°C. No entanto, ao aumentar
a temperatura para 75°C houve reducéo na producgéo de H nos dois reatores, apresentando HY
de 1,20 mmol H2.gDQO™ no RALF com soro de queijo € 0,04 mmol H..gDQO™ no RALF

alimentado com vinhaca.
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O efeito da temperatura e do TDH (8 a 1 h) na producao de H> foi analisado por Ferreira
et al. (2019). Foram utilizados RALFs meséfilos (30°C) e termdfilos (55°C) e alimentado com
caldo de cana-de-agticar (5 g DQO.L™). Os autores relataram que no RALF com temperatura
de 30°C, a PVH oscilou entre 60 e 116 mL H,.L™1.h, nos TDHs de 8 e 1 h, respectivamente.
Ja o HY variou entre 0,60 e 0,10 mol Hz.mol hexose™, nos TDHs de 8 e 1 h, respectivamente.
No RALF termofilico (55°C), a diminui¢do no TDH de 8 para 1 h elevou a PVH de 191 mL
Hz.L'.h"t no TDH de 4 h para 501 mL Hz.L™.h? no TDH de 1 h. O HY méaximo (1,52
mol Hz.mol hexose™) foi observado no TDH de 2. Neste estudo, o melhor desempenho na
producdo de H foi registrado no RALF termofilico, decorrente da fermentacéo do tipo etanol
com a producéo de HAc (7,70%), EtOH (7,90%) e HBu (7,20%).

Desta forma, muitos trabalhos séo realizados utilizando temperaturas termofilicas
visando produzir H. Tahti, Kaparaju e Rintala (2013) avaliaram a producdo de H2, sob
condicdes hipertermofilicas (70°C), utilizando UASB e glicose (5 g.L) como fonte de carbono.
No reator acidogénico, 0 maximo HY (0,73 mol.mol glicose™) e PVH de 2,07 L Hz.L.d " foram
obtidos no TDH de 5h. Os autores atribuiram o baixo valor de HY a caracteristica do indculo
utilizado e/ou ao acumulo de acidos como produtos finais, acarretando em pH efluente de 3,7.
Além disso, a utilizacdo do substrato foi incompleta (67%), o que pode estar relacionado com
0 curto TDH adotado (5 h). Os principais metabolicos sollveis detectados ao longo do
experimento foram HBu (300-540 mg.L ™), HAc (260-400 mg.L ™) e EtOH (50-350 mg.L™Y).

A desempenho da producdo de Hz em reator de leito fixo (60°C) e os efeitos da razdo de
recirculacdo (entre 0,4 e 1) e TDH (10 a 1 h) foram avaliadas por Roy, Vishnuvardhan e Das
(2014). O melago foi utilizado como substrato e a TCO variou entre 33,6 e 168 kg DQO.m3.d"
1. A PVH apresentou perfil crescente com a reducéo do TDH até 1,25 h e aumento da razdo de
recirculacéo para 0,6, com valor maximo de 1,7 L Hz.L™%.h"t com maximo HY de 16,82 mmol.g
DQO removida™. Ao analisar a degradagdo do substrato e a transferéncia de massa externa na
producdo de Ho, foi inferido que a contribuicdo do coeficiente de transferéncia de massa foi
maior que a degradacdo de substrato, mesmo em valores maiores de TDH. Isso indica a
vantagem da temperatura termofilica em maior mobilidade cinética das moléculas, contribuindo
para a elevacdo da transferéncia de massa.

Zhang et al. (2015) caracterizaram a distribuicdo metabdlica da glicose na fermentacéo
termofilica (55°C) de H2 com cultura mista. Os autores utilizaram quimiostato para avaliar o
efeito do pH, pressdo parcial de H> e concentragdo afluente de glicose nos metabolitos
produzidos. Os experimentos foram conduzidos no TDH de 0,7 d variando o pH (4,0 a 7,0),

pressdo parcial de H (0,05 a 0,62 atm) e concentragdes de glicose (5,0 a 19,5 g.L ™, equivalendo
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a27,5e 108,5 mmol glicose.L™.). Com o aumento do pH de 4,0 para 7,0 foi observada mudanca
da composi¢cdo dos metabdlitos de acetato, butirato e H. para acetato, etanol, propionato e
formiato. A reducdo da pressdo parcial de Hz ndo alterou o HY ou a distribuicdo dos
metabodlitos. O maximo HY (2,2 mol Hz.mol glicose) foi obtido com 27,5 mmol glicose.L™,
enguanto que a maior produtividade (7,9 L H..L™.d™) foi observada na concentragéo de 76,3
mmol glicose.L™.

Utilizando substrato sintético a base de sacarose, Braga et al. (2016) avaliaram a
producéo de H2 em UASB, com variagdes na TCO aplicada (55°C). Foram estudados trés TDHs
diferentes 12, 6 e 2 h, correspondente a TCO de 4, 8 e 24 g DQO.L.d?, respectivamente. Os
maiores valores médios de PVH (75,33 mL H..L1.h) e HY (1,73 mol Hz.mol-succinico™)
foram obtidos no TDH de 2 h. O aumento da TCO de 8 para 24 g DQO.L.d ocasionou
acréscimo no HY (0,84 para 1,73 mol Hz.mol-suc?). A via de EtOH mostrou-se favoravel a
producio de Hz, com concentragdo maxima de 6,76 mmol.L™ alcangada no TDH de 2 h.

Koyama et al. (2016), investigaram a cinética da fase acidogénica durante a digestdo
anaerdbia da vinhaga da cana-de-agUcar (349,2- 5.634,8 mg carboidrato totais.L™), em reatores
com células imobilizadas (55°C). A taxa maxima de conversao de substrato (rmax), a constante
de saturacdo do substrato (Ks) e a constante de inibi¢éo pelo excesso de substrato (Kis) foram
determinadas usando vinhaca 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*.h"! 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™) que no sistema com ajuste de pH
(4.129,6 mg carboidratos totais.L™t). Nenhuma inibicdo por excesso de substrato foi detectada
no sistema sem ajuste de pH, indicando que a vinhaca da cana-de-agucar pode ser usada para
produzir Hz sem custos de entrada com ajuste de pH.

A fermentacdo escura de vinhaca de cana-de-acUcar, em reator anaerobio de leito
estruturado (ASTBR) hipertermofilica (70°C), foi investigada por Niz et al. (2019). Foram
avaliados diferentes TDHSs (19, 15, 12 e 8 h), correspondente a TCO de 100, 55,55e 39 ¢
DQO.L1.d?, respectivamente. O TDH mais alto implicou maior PVH (690 mL H.dL?),
maior HY (1,8 mol Hz.mol glicose™) e maior estabilidade. A temperatura extrema inibiu a
producéo de polimeros extracelulares dos microrganismos, resultando em crescimento disperso
e impedindo o acumulo excessivo de biomassa. A principal via de produgéo de H; foi pela via
lactica/acido acético, que séo dependentes do pH. Os principais géneros envolvidos na producéao

de Hz a 70°C foram Clostridium, Pectinatus, Megasphaera e Lactobacillus.
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Os autores Ramos e Silva (2020) avaliaram a viabilidade de producdo de H», sob
condicdo termofilica (55°C), a partir da vinhaga de cana-de-actcar (10 g DQO.L?). O
experimento foi realizado em RALF, com TDH de 4 h. Foram obtidos resultados de PVH
méaxima de 1,30 L Ho.L'2.d? e HY de 0,34 mmol Hz.g DQO aplicada™. O baixo valor de HY
alcancado foi decorrente da presenca excessiva de compostos recalcitrantes e toxicos presentes
na vinhaca de cana-de-agucar. Os principais metabdlitos observados foram HAc (18,8 - 179
mg.LY), HBu (31,4 - 2144 mg.L ™), HPr (13,2 - 761 mg.L ™), HLa (10,2 - 711 mg.L™?), 4cido
caprdico (HCa) (10,2 - 921 mg.L™) e 4cido isobutirico (HIsBu) (16,2 - 1108 mg.L™).

3.6 CONSIDERACOES PRELIMINARES

Fundamentado nas informacGes até aqui discorridas, a aplicacdo da digestdo anaerdbia
para a producdo de Hz é uma alternativa promissora para a diversificacdo da atual matriz
energética. Entretanto, um dos principais desafios da aplicacdo industrial deste processo € a
viabilidade econémica, dependendo principalmente da fonte de substrato utilizada. A selecéo
do substrato baseia-se na disponibilidade, no custo, na pureza e na biodegradabilidade do
substrato.

No cenario brasileiro atual, a producdo de etanol tende a elevar-se cada vez mais e,
consequentemente, gerar maior volume de vinhaca como subproduto. A producdo brasileira de
biodiesel também tem sido crescente. Tais fatores acarretam acumulo de vinhaca e glicerol no
meio ambiente. Atualmente a principal aplicacdo de vinhaca € a fertirrigacdo, tal pratica pode
causar impactos no solo e nos corpos d’agua a longo prazo. Quanto ao glicerol, 0s processos de
purificacdo do mesmo conferem elevados custos. Nesse contexto, os principais subprodutos da
industria de etanol e biodiesel, a vinhaca e o glicerol, vém sendo amplamente estudados em
processos fermentativos para a obtencdo de produtos de interesse nos Gltimos anos.

H& muitos trabalhos na literatura avaliando a codigestdo de vinhaga com diversos
substratos, para producdo de H> e/ou CHa4, como glicerol e esgoto doméstico, melago, soro de
leite, soro de queijo, entre outros. Da mesma forma, existem diversos trabalhos relacionados a
codigestdo de glicerol com varios substratos para producdo de 1,3-PDO, H2 e/ou CH4, como
material lignocelulosico, &dgua residuaria proveniente do processamento de batata, esterco
bovino, lactose, estrume suino, entre outros. Contudo, estudos com a codigestdo de vinhaga de
cana-de-acucar e glicerol para producédo de Hze 1,3-PDO, em RALF, ainda ndo foram relatados
na literatura de referéncia. Portanto, desenvolver pesquisas avaliando a codigestdo de ambos

pode render resultados favoraveis em relacéo a producéo de Hz e 1,3-PDO.
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Além disso, estudos na faixa termofilica e hipertermofilica estdo em menor quantidade
na literatura de referéncia, quando comparados com os estudos realizados na faixa mesofilica.
Os processos termofilicos e hipertermofilicos geralmente apresentam maiores produtividades e
rendimentos de H> e sdo interessantes na aplicacdo industrial, principalmente nos casos em que
0s subprodutos s&o langados sob altas temperaturas, como a vinhaga e o glicerol. Entretanto,
deve-se avaliar a condigdo 6tima de operac¢do, pois quanto maior a complexidade do substrato,
menor serd a temperatura Otima para producdo de H. devido a diminuigdo da diversidade
microbiana que reduz a capacidade sinergética de degradacao do substrato pela comunidade.

O desenvolvimento, a adaptacéo e a operagdo dos reatores para producdo fermentativa
de H> e 1,3-PDO ainda representam desafios e requerem pesquisas futuras nas diferentes
configurac@es de reatores, como 0 RALF. Devido as vantagens operacionais desta configuracédo
como o melhor contato entre o substrato e a comunidade microbiana, alta eficiéncia em elevadas
taxas de carregamento organico e transferéncia de massa aprimorada, optou-se pela utilizagdo
desta configuracdo no presente trabalho. Além da configuracdo do reator, a propor¢do de
substratos utilizados na codigestdo pode exercer influéncia na producdo de Hz e 1,3-PDO.
Estudos avaliando a influéncia de diferentes proporcdes de vinhaca e glicerol na codigestéo
ainda n&o foram relatados na literatura de referéncia.

Dado o exposto, pode-se inferir que a digestdo anaerdbia sob condigdes termofilica e
hipertermofilica é uma alternativa para minimizar passivos ambientais provenientes da vinhaga
de cana-de-acUcar e glicerol e, consequentemente, gerar energia na forma de biogas. A
contribuicdo deste estudo para a literatura sera a avaliacdo da codigestdo de vinhaca de cana-
de-acucar e glicerol, em diferentes proporg¢des, para a producéo de Hz e 1,3-PDO em RALF; e
0 estudo do efeito da temperatura, nas faixas termofilica e hipertermofilica, na producdo de H»
e 1,3-PDO.
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4 MATERIAL E METODOS

Neste capitulo estdo apresentadas as metodologias empregadas e equipamentos
utilizados para o desenvolvimento deste trabalho. A operacao dos reatores e as analises fisico-
quimicas foram realizadas no Laboratério de Controle Ambiental 11 (LCA 11), do Departamento
de Engenharia Quimica da Universidade Federal de Sdo Carlos (UFSCar).

4.1 REATOR ANAEROBIO DE LEITO FLUIDIFICADO

Visando atingir os objetivos propostos, foram utilizados trés RALFs com 10 g DQO.L"
! fornecidas por diferentes proporc¢des de vinhaga de cana-de-agicar e glicerol, em cada reator.
Os reatores utilizados sdo construidos em aco inox de 2 mm de espessura, com 148,7 cm de
altura, didmetro interno de 3,6 cm e 1,55 L de capacidade total individual (volume total). Para
melhor compreenséo e praticidade ao longo da apresentagcéo da metodologia e dos respectivos

resultados os reatores foram identificados, conforme apresentado na Figura 11.

Figura 11- Siglas de identificagdo utilizadas nos reatores.

{ RALF 1 l ﬁ) 10 g DQO.L(75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol)
RALF 2 [::> i 10 g DQO.L1(50% DQO vinhaca + 50% DQO glicerol)
{ RALF 3 1 |:> 10 g DQO.L1(25% DQO vinhaga + 75% DQO glicerol)

Fonte: Elaboragdo propria (2020).

O controle de temperatura foi efetuado por meio de banho ultratermostatizado, com
operacdo em faixa termofilica e hipertermofilica (55, 60 e 65 + 1°C), promovendo a troca de
calor com a circulacdo da &gua pela camisa externa dos reatores, por onde circulava a agua
proveniente do banho, além de serpentina em formato de “U” no interior do reator. Além disso,
a recirculacdo 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 instalacdo dos RALF utilizados no presente estudo esta ilustrado nas Figuras
12 e 13. Na Figura 12, € possivel identificar: (1) tanque de &gua residuéria (afluente), (2) bomba
de alimentacdo do afluente, (3) reator de leito fluidificado, (4) banho ultratermostatizado, (5)
compartimento de separacdo gas-liquido, (6) saida para medicao e analise de gases, (7) saida
do efluente e (8) bomba de recirculagdo. A configuracdo do sistema € idéntica para os trés
reatores. A Figura 12 exibe a instalagéo experimental do RALF, representando os trés reatores

com configuracdes idénticas.

Figura 12 - Instalagdo experimental do RALF.

el

R

Fonte: Elaboracéo prépria (2020).
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Figura 13- Instalagdo experimental do Reator Anaerdbio de Leigg Fluidificado (RALF).

.

Fonte: Elaboragdo propria (2020).
4.2 SUBSTRATOS E MEIO NUTRICIONAL
A vinhaca utilizada na alimentacdo dos RALFs foi proveniente da Usina Sdo Martinho,

que realiza o processamento de cana-de-acucar e producdo de alcool e acucar, localizada em

Pradopolis (SP). Apds a coleta, a agua residuéria foi armazenada em reservatorios plasticos de
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polipropileno (15 L), mantidos em freezer (-20°C) antes do uso, a fim de preservar as
caracteristicas fisico-quimicas da agua residuaria. Os aspectos fisico-quimicos da vinhaga

coletada estdo descritos na Tabela 14.

Tabela 14- Caracteristicas fisico-quimicas da vinhaca de cana-de-agucar.

Parametro Concentracao
pH 46+0,1
DQO (mg.L?Y) 29.464,5 £ 1201,0
Carboidrato (mg.L™) 7.543,9+1.814,1
Glicerol (mg.L™?) 849,6 + 33,9
Sulfato (mg.L™) 1.966,7 + 471,4
Solidos suspensos totais (mg.L™?) 3.900,0 + 300,0
Solidos suspensos volateis (mg.L™?) 2.720,5 £ 520,5

Fonte: Elaboragao propria

O glicerol utilizado neste trabalho foi proveniente da inddstria Biobrotas Oleoquimica,
localizada na cidade de Brotas (SP), sendo também denominado de glicerina bi-destilada, com
composicao de 99,50% de glicerol. Na Tabela 15 estdo apresentadas algumas especificacfes

técnicas do glicerol utilizado neste trabalho.

Tabela 15- Especificacdes técnicas do glicerol.

Especificacbes do glicerol

Teor de glicerol Minimo. 99,50%
Teor de agua Maximo. 0,50%
Gravidade especifica a 20°C 1,260
Cinzas Maximo 0,01%
Teor de cloreto de sodio Maximo 0,001%
pH solugdo a 10% em &gua destilada 70-75

Fonte: Biobrotas Oleoquimica.

Ademais, a fim de assegurar o desenvolvimento dos microrganismos foram adicionados

suplementos inorganicos a alimentacdo, 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- Solucdes de nutrientes adicionada a alimentacéo.

Composto Concentracéo (mg.L™?)
KH2PO4 85,00
K2HPO4 21,70
NazHPO4.7H20 33,40
NiSO4 1,00
FeSQO4.7H20 5,00
(NH2).CO 125,00
CaCl; 47,00
CoCl; 0,08
FeClz.6H20 0,50
Se0; 0,07

Fonte: Del Nery (1987).

4.3 INOCULO E MATERIAL SUPORTE

O indculo utilizado para codigestdo de vinhaca de cana-de-acucar e glicerol no presente
trabalho foi proveniente de lodo metanogénico termofilico, oriundo de reator anaerdbio de fluxo
ascendente e manta de lodo (Upflow Anaerobic Sludge Blanket, UASB) utilizado para o
processamento de vinhaca, localizado na Usina Sdo Martinho (Pradépolis — SP).

Objetivando-se a selecdo das bactérias produtoras de Hz, o lodo termofilico 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 °C por 10 minutos, sob constante
homogeneizac¢do. Em seguida, o lodo foi submetido a um choque térmico em banho de gelo até
atingir a temperatura de 25 °C (MAINTINGUER et al., 2008).

O material suporte utilizado para imobilizagdo e adesdo 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 Hz e maior quantidade de
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biomassa aderida quando comparado a outros materiais suporte, como poliestireno, polietileno
e pneu triturado.

A granulometria das particulas ndo uniformes de cinasita foi obtida através de
peneiramento. Apos essa selecdo, a cinasita foi imersa em agua e as particulas com densidade
superior a densidade da agua foram selecionadas e secas em estufa a 55°C. As condicdes
fluidodindmicas dos reatores, tais como velocidade minima de fluidizacdo e vazdo de
recirculacdo 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

caracteristicas fisicas da cinasita estdo apresentadas na Tabela 17.

Figura 14 - Particulas de cinasita utilizadas nos reatores.

Fonte: Elaboragdo propria (2020).

Tabela 17- Caracteristicas fisicas do material suporte.

Particula ~ Diametro(mm)  Densidade(g.cm®) 9% Porosidade Vmf (cm.s?)

Argila 28335 15 23 1,24
expandida

Fonte: Amorim et al. (2009). Siglas: Vmf — Velocidade de minima fluidizacéo.

4.4 PROCEDIMENTO DE PARTIDA DOS REATORES

Foram realizados os ajustes das vazdes das bombas de alimentacéo e de recirculacdo dos
reatores. A vazdo de recirculacdo foi mantida entre 58,8 L.h™, calibrada de modo a alcangar
expansdo de 30% do leito e velocidade superficial 1,3 vezes maior que a velocidade minima de
fluidizacdo. A partida ocorreu de maneira semelhante para 0 RALF 1, RALF 2 e RALF 3,
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realizada em modo batelada (recirculagdo), a fim de promover a acomodacgéo da biomassa no
material suporte e adapta-la ao substrato.

Os afluentes preparados para a fase de inoculagdo foram constituidos de vinhaga de cana-
de-acucar e glicerol. Devido a auséncia de trabalhos na literatura de referéncia avaliando a
codigestdo destes substratos, diferentes proporc¢des foram investigadas neste estudo (RALF 1:
75% DQO vinhaga + 25% DQO glicerol; RALF 2: 50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol,
RALF 3: 25% DQO vinhaca + 75% DQO glicerol). No afluente também continha meio
nutritivo, descrito por Del Nery (1987), e in6culo pré-tratado termicamente na concentracao de
10% do volume total do barrilete utilizado na inoculagéo, conforme realizado por Santos et al.,
(2014c), Costa (2017) e Ramos e Silva (2020).

A concentragdo inicial de substratos utilizados na inoculagio foi de 5 g.L, com diferentes
proporcOes de substratos em cada reator (RALF 1: 75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol,
RALF 2: 50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol; RALF 3: 25% DQO vinhaga + 75% DQO
glicerol). Apds o consumo de 80% dos carboidratos e glicerol adicionados anteriormente, a
concentracdo do barrilete foi elevada para 10 g.L™, concentracéo estabelecida para operacéo
dos reatores de acordo com o trabalho de Ramos e Silva (2020). O pH foi ajustado entre 4,0 e
5,0, mediante a adicdo de &cido cloridrico (30% v.vl), com a finalidade de inibir o
desenvolvimento de arqueias metanogénicas e manter o pH em faixa favoravel a producao de
H>. A fim de estabelecer a condi¢do anaerdbia nos sistemas, gas nitrogénio foi injetado nos
barriletes e no topo dos reatores, durante 10 minutos. Neste modo de operacdo o pH, 0s
carboidratos e o glicerol foram medidos diariamente, a fim de avaliar a adaptacdo ao substrato
e manter o pH em faixa inibidora ao desenvolvimento de arqueias metanogénicas. Esta etapa
garantiu a adaptacdo dos microrganismos aos substratos e adesdo do biofilme formado no
material suporte. O procedimento de partida dos reatores durou 7 dias.

Ao constatar a adaptacdo da biomassa aos substratos, pela elevada conversdo de
carboidratos e consumo de glicerol (> 80%), os sistemas e passaram a ser operados em modo
continuo, com renovacéo diaria da alimentacéo. A Figura 15 expde, resumidamente, a estratégia
de operacdo adotada para partida dos reatores (RALF 1: 75% DQO vinhaca + 25% DQO
glicerol; RALF 2: 50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol; RALF 3: 25% DQO vinhaca + 75%
DQO glicerol).
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Figura 15 - Estratégia de operacao adotada para partida dos reatores.

Fluxo continuo

Consumo 2 80%

Modo batelada (recirculacéo)

Consumo = 80%

- t t
3,75 g DQO.L1 —vinhaga i :
* RALF1 1,25 g DQO.L1—glicerol ! - 7,5 g DQO.L1—vinhaca
75% DQO,i1naca gL | Meionutricional i 2,5 g DQO.L1—glicerol |
25%DQO0;iero  barrilete 800 mL de lodo termofilico 1
_ | i
1
- :
2,5 g DQO.L'*—vinhaca E ] —
. RALE 2 ] 2,5 g DQO.L1—glicerol i - 5 gDQO.L! —vinhaca
sL Meio nutricional | 5 g DQO.L1 - glicerol I
50% DQO,inhaca . 800 mL de lodo termofilico !
50% DQO, cery barrilete !
- | i 300L
- : I [eletel]
I Teteld
_ . ] .
1,25 g DQ.O.Li—VIInha(_;Ia | 2,5 g DQO.L!—vinhaca | .::.:::
3,75 g DQO.L— glicero : - . o
. — ,5 g DQO.L*—glicerol
RALF 3 Meio nutricional !
25% DQO,innacs _ 8L 800 mL de lodo termofilico i i
75% DQO, e barrilete o I :

Fonte: Elaboracao prépria (2020).
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4.5 CONDICOES OPERACIONAIS

Para o inicio da operacdo em modo continuo, as bombas dosadoras foram conectadas aos
barriletes e entradas dos reatores. Os barriletes afluente passaram a ser renovados diariamente,
com meio nutricional, vinhaga e glicerol nas devidas proporgdes para cada reator: RALF 1
(75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50% DQO vinhaca + 50% DQO glicerol);
e RALF 3 (25% DQO vinhaga + 75% DQO glicerol). As diferentes propor¢des de substratos
foram aplicadas com o propdsito de verificar a influéncia das mesmas na producao fermentativa
de H2 e 1-3-PDO. O TDH e a concentragdo de substrato nos reatores foram fixados, em todas
as fases, em 4 h e 10 g DQO.L, respectivamente, tendo como base o trabalho realizado por
Ramos e Silva (2020). A distincdo entre os trés reatores se deu nas proporcdes de vinhaca e
glicerol aplicadas.

As fases de operagdo dos reatores foram estabelecidas em funcdo do aumento da
temperatura na faixa termofilica e hipertermofilica (55, 60 e 65°C). A mudanca de fase foi
realizada ao observar estabilidade nos parametros de producdo de H, (composicdo do biogas,
HY e PVH), conversdo de carboidratos e consumo de glicerol. Nas fases em que ndo houve
producdo de H, a mudanca de fase ocorreu pela constatacdo de estabilizacdo do sistema em
relacdo a producdo de 1,3-PDO, conversao de carboidratos e consumo de glicerol. A operacao
dos reatores foi realizada durante 120 dias. A Figura 16 sintetiza a estratégia de operacdo dos
RALFs 1, 2e 3.
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Figura 16 - Representacdo esquematica da estratégia de operacdo dos reatores.

RALF 1-7,5 gDQO.L! Vinhaca + 2,5 gDQO.L ! Glicerol
10gbo.Lt ) [) RALF 2 - 5,0 gDQO.L! Vinhaca + 5,0 gDQO.L " Glicerol
RALF 3 - 2,5 gDQO.L ! Vinhaca + 7,5 gDQO.L ! Glicerol

[ Monitoramento ’ -

Composicaodo biogas

Produgdo volumétrica de biogas @

e [ Mudanga de fase ’
pH, DQO, vazao, solidos

Carboidratostotais

Metabdlitos soltveis

Fonte: Elaboracdo prépria (2020).

4.6 METODOS ANALITICOS

O desempenho dos reatores foi avaliado a partir de analises fisico-quimicas, medidas de
producdo volumétrica de biogas e determinacdo de sua composicdo, além da determinacédo das
concentra¢des de acidos organicos, alcoois, sélidos suspensos totais (SST) e solidos suspensos
volateis (SSV). Amostras afluentes e efluentes foram coletadas, diariamente, para analises
fisico-quimicas e metabdlicas em todo o periodo operacional dos reatores. As analises foram
feitas em triplicata, utilizando como resultados os valores médios obtidos, exceto os valores
discrepantes (outliers), os quais foram desconsiderados. Além das anélises efetuadas, foram

realizadas medidas diarias de vazdo, pH e altura do leito.
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4.6.1 Analises Fisico-Quimicas

As medidas de pH, demanda quimica de oxigénio (DQO), sélidos suspensos volateis (SSV)
e totais (SST), foram realizadas com base no Standard Methods for Examination of Water and
Wastewater (APHA, 2012).

4.6.2 Determinacédo de Carboidratos

A determinacdo de carboidratos total afluente e efluente foi realizada em triplicata por
método colorimétrico segundo Dubois et al. (1956).

4.6.3 Determinacao da Concentracéo de Glicerol

A quantificagéo 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 Determinacdo da Producao e Composicao do Biogéas

A medicdo da producdo volumétrica do biogés gerado foi realizada de acordo com a
metodologia proposta por Walker et al. (2009), em que o volume do biogds é mensurado
baseado no deslocamento da coluna contendo uma solucéo salina e acidificada. As condicdes
das solucdes salinas acidificadas foram determinadas com base nas mudancgas das
caracteristicas do biogas. Desta forma, a acidificacdo e salinizacdo das solugdes tinham como
intuito barrar a dissolucao do biogas no meio liquido.

A anélise para determinacdo dos componentes presentes no biogas 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 biogas foi coletada no dos reatores utilizando-se uma seringa gas
tight. O teor de Hz (% H>) foi determinado pela quantidade de H2, em moles, dividida pela
quantidade total de todos os constituintes (H2 e COz), expresso em moles. Os limites de
deteccdo para a analise da composi¢ao do biogas por cromatografia foram 0,902 pmol para Hz
e 0,474 umol para o CO2. O gas coletado foi analisado em cromatdgrafo 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 argonio
utilizado como gas de arraste.

As condicdes cromatogréaficas utilizadas sdo descritas a seguir:

= Temperatura do injetor: 30°C;

= Temperatura do detector: 200°C;

= Temperatura da coluna: 230°C;

= Vaz&o do gés de arraste (Ar): 5,66 mL min™,

4.6.5 Analise de Metabdlitos SolUveis

Para a determinacédo e quantificacdo dos acidos organicos volateis e alcoois, foi aplicada
cromatografia gasosa, em que o gas coletado no headspace foi analisado em cromatdgrafo da
marca Shimadzu, modelo GC-17A, equipado com detector de ionizac¢ao de chama (FID, Flame
lonization Detector) e coluna capilar DB-WAX, de 30m x 0,25mm x 0,25um, sendo o H2 0 gas

de arraste. As condi¢fes cromatogréaficas utilizadas sdo descritas a seguir:

» Rampa de Temperatura: 35°C (0°) 2°C/min 42°C (0’) 20°C/min 75°C (0”) 35°C/min 120°C
(17) 10°C/min 170°C (2°)

= Temperatura do injetor: 250°C

= Temperatura do detector: 280°C

= Razéo de Split: 10

» Fluxo do gés de arraste (Hz): 50 mL.min'

* Fluxo do make-up ou gas auxiliar (N2): 35 mL.min™

= Fluxo do gas de chama (ar sintético): 500 mL.min™*

= Fluxo da coluna: 1,56 mL.min*

= Velocidade linear: 34,3 cm.s?

4.6.6 Frequéncia das Analises

A Tabela 18 apresenta a frequéncia de realizacdo das anélises mencionadas ao longo do

capitulo, bem como as metodologias utilizadas.
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Tabela 18- Analises realizadas em amostras afluentes e efluentes dos RALFs.

Anélise Frequéncia Metodologia
pH Didria APHA et al. (2012)
DQO Didria APHA et al. (2012)
SST e SSV Diéria* APHA et al. (2012)
Vazéo Diéria -
Carboidratos Diéria Dubois et al. (1956)
Produgéo volumétrica Didria Walker et al. (2009)
Glicerol Diaria Bondioli e Della Bella (2005)
Acidos volateis Diaria* Penteado et al. (2013)
Alcoois Didria* Paranhos e Silva (2018)
Composicao do biogas Diaria Santos et al. (2014)

Fonte: Elaboragdo propria (2020).
*As analises foram realizadas diariamente apds observar o estado estacionario dos RALFs.

4.7 Célculo dos Principais Indicadores de Desempenho

Este item apresenta as principais férmulas utilizadas para a analise desse estudo, 0s quais
abrangem a PVH (Equacéo 10), o HY (Equacdo 11), o rendimento de 1,3-PDO (Equacdo 12),
e a producdo volumétrica de 1,3-PDO (Equacdo 13). A PVH relaciona a producédo de H» 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:

VH2
PVH = —=
Vieito (10)
sendo VH: a taxa de producdo volumétrica de hidrogénio (L Hz.d™) e Vieito 0 volume do leito
de particulas fluidificado (L), vale salientar que esse indicador considera apenas o volume
reacional onde esta localizada a comunidade microbiana imobilizada. A PVH é a produtividade

volumétrica de hidrogénio (L Hz.d1.L?).
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O rendimento por carga aplicada é de interesse para determinar a capacidade de
producdo em funcdo de quanto for alimentado.

n
HY H2

B TCOAplicadaReal (11)
Onde HY é o rendimento molar de hidrogénio produzido por carga aplicada (mmol
H2.9 DQOuplicada 1) € N2 € a taxa de producdo molar de hidrogénio (mmol Ho.dia™?).
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

equacdes abaixo:

Concentragado de 1,3 PDO produzido (12)
1,3 —=PDOY = - -
Glicerolipiciaqr — Glicerolging
, Concentragao de 1,3 PDO produzido (13)
1,3 —-PDOY' =
TDHteérico

Sendo 1,3-PDOY o rendimento (mol. mol glicerol™) a relagdo entre a concentragdo de  1,3-
PDO produzido (mol. d') e o consumo de glicerol (mol. d?). J& 1,3-PDOY’ a producgio
volumétrica de 1,3PDO (g Lh™), representa a relagdo entre a concentragdo de 1,3 PDO
produzido (g L), e o TDH tedrico (h).
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

No presente capitulo sdo discutidos os resultados obtidos a partir da avaliacdo do efeito
da temperatura na faixa termofilica e hipertermofilca (55, 60 e 65°C) em trés RALFs com
diferentes propor¢des de vinhaca de cana-de-aglcar e glicerol. (RALF 1: 75% da DQO da
vinhaca + 25% da DQO do glicerol; RALF 2: 50% da DQO da vinhaca + 50% da DQO do
glicerol; e RALF 3: 25% da DQO da vinhaca + 75% da DQO do glicerol).

5.1 CONVERSAO DE CARBOIDRATOS

As conversdes medias de carboidratos em cada fase operacional dos reatores estdo

apresentadas na Tabela 19.

Tabela 19- Concentracoes e conversdes médias de carboidrato nos reatores.

Fases  Temperatura°C Cabafiu (3.L71) Cabeniu (g L) Converséo (%)
RALF 1
1 55 1,46+ 0,13 0,68 +0,12 50,6 £11,5
2 60 1,41 +0,17 0,73+£0,12 443+ 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 +£ 139
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 £0,09 396+14
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: Elaboracdo prépria (2020). Cabas: carboidrato afluente; Caben: carboidrato efluente. RALF 1
(75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol); e RALF
3 (25% DQO vinhaga + 75% DQO glicerol).

No RALF 1, o aumento da temperatura ocasionou um decréscimo na conversao média

de carboidratos, entre as fases 1 (55°C) e 3 (65°C), tendo em vista que a maior conversao
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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 € possivel visualizar que houve
maior dispersdo dos dados de conversdo de carboidratos na 1° fase (55°C). Além disso, é
possivel observar que, em todas as fases, a mediana apresentou assimetria, indicando que a

média aritmética foi influenciada por valores extremos de conversdo de carboidratos.

Figura 17- Boxplot das conversdes de carboidratos no RALF 1.
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Fonte: Elaboragao propria (2020).

O comportamento observado no RALF 2 foi similar ao RALF 1, visto que a maior
conversao 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 conversao
de carboidratos foi afetada com o aumento da temperatura. A Figura 18 apresenta maior
dispersdo dos dados na fase 1 (55°C), enquanto que, nas fases 2 e 3 (60 e 65°C), houve maior
constancia nos dados de remocéo de carboidratos, pois a mediana encontra-se proxima ao centro
do boxplot.

No RALF 3 o comportamento foi levemente distinto, tendo em vista que, houve um
aumento na conversdo de carboidratos com o aumento da temperatura, entre as fases 1 e 2 (55
e 60°C). A maior conversdo 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
conversao de carboidratos, apresentando o menor valor de conversdo (19,16 + 5,80%),
evidenciando, assim, a temperatura de 60°C como ponto 6timo, dentre as analisadas, para

converséo de carboidratos (Figura 19).
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Figura 18 - Boxplot das conversdes de carboidratos no RALF 2.
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Fonte: Elaboragéo propria (2020).

Figura 19- Boxplot das conversdes de carboidratos no RALF 3.
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Fonte: Elaboragdo propria (2020).

Na Figura 20, pode-se observar que, nos trés reatores, os valores de conversdo de
carboidratos se mantiveram relativamente proximos, apesar das diferentes proporcdes de
substratos utilizadas. Pode-se sugerir que os carboidratos afluentes foram convertidos em

energia intrinseca para o crescimento da biomassa ativa nos reatores, acidos organicos e, em
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algumas fases, em H: e didxido de carbono (BERNAL, 2018). Neste estudo, verificou-se que,
embora constatada a producéo de hidrogénio, em algumas fases (item 5.4), ndo houve consumo
completo de substrato. A faixa de incerteza mostrada na Figura 20 € baseada em um desvio

padrdo () dos valores medidos durante a operacao dos reatores.

Figura 20 - Eficiéncias de conversdes de carboidratos nos reatores.
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Fonte: Elaboragéo propria (2020).

Também operando RALF, em temperatura termofilica (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 vinhaga (5 g DQO.L™). As eficiéncias de remocéo de carboidratos,
durante a operacéo do reator, indicaram que ndo ocorreu um consumo completo dos substratos,
assim como foi observado no presente trabalho. Além disso, os valores de conversdo 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 termofilicos (55°C),
utilizando vinhaga bruta (30 g DQO.L™?) e diluida (10 g DQO.L™) como substratos. No reator
operado com vinhaca bruta obtiveram valores de convers6es de carboidratos entre 36,6 e 52,2%,
enquanto que no reator alimentado com vinhaga diluida as convers@es variaram entre 47,0 e
49,9%. Os valores observados neste trabalho (19,7 — 50,6%) sdo condizentes com os valores
relatados pelos autores. Alem disso, apesar das diferentes concentragfes afluentes utilizadas

pelos autores (10 e 30 g DQO.L1), foram atingidas conversdes semelhantes nos dois reatores.
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O que indica que a configuragdo do RALF foi capaz de suportar cargas organicas elevadas,
mesmo com a utilizacdo de um substrato complexo como a vinhaga de cana-de-agucar.

Também utilizando vinhaca de cana-de-aglcar (36,2 g DQO.L™), Ferraz Junior et al.
(2014), operaram quatro reatores de leito fixo empacotado, sob temperatura termofilica (55°C).
Os autores registraram eficiéncias de conversdo de carboidratos entre 67,3 e 79,4%. Utilizando
as mesmas condi¢Oes de Ferraz Jr et al. (2014), Fuess et al. (2016) obtiveram conversdo média
de carboidratos de 63,6%. Os valores de conversao de carboidratos registrados por Ferraz Junior
et al. (2014) e Fuess et al. (2016) em reatores de leito fixo foram relativamente maiores que 0s
valores registrados nos trabalhos de Santos et al. (2014a) e Santos et al. (2014b), e no presente
trabalho (19,7 — 50,6%).

A conversdo de carboidratos observada por Ramos e Silva (2020) foi de 61,2%,
utilizando RALF termofilico (55°C), operado com vinhaga de cana-de-agtcar (10 g.L™*) e TDH
de 4 h. No presente estudo a eficiéncia de converséo de carboidratos obtida no RALF 1 foi de
50,64 + 11,47%, nas mesmas condi¢cdes de Ramos e Silva (2020), exceto pela presenca de
glicerol (2,5 g.L ! - 25% DQO), o que pode justificar a diferenca nos valores de conversio de

carboidratos nos dois trabalhos.

5.2 CONSUMO DE GLICEROL

As conversfes médias de glicerol em cada fase operacional dos reatores estdo
apresentadas na Tabela 20. No RALF 1 a conversao de glicerol manteve-se acima de 90% nas
duas primeiras fases de operacdo (55 e 60°C), o que pode ser atribuido a utilizacdo de lodo
termofilico adaptado a vinhaca (REGO et al., 2020), e o0 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 possivel 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
declinio (68,62 + 4,27%) na 3° fase (65°C).
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Tabela 20- Concentrac6es e conversdes médias de glicerol nos reatores.

Fases Temperatura (°C)  Gliafiu (g L) Gliefiu (g L) Converséo (%)
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+39
3 65 6,05 + 0,38 4,70 £ 0,42 240+59
RALF 3
1 55 7,50 +0,33 6,80 £ 0,97 54+15
2 60 744 +0,47 5,68 0,80 22,2+6,5
3 65 7,713+£0,21 7,42 £ 0,16 4509

Fonte: Elaboragdo propria (2020). Glian: glicerol afluente; Glien: glicerol efluente. Fonte: Elaboragéo
prépria (2020). Cabas: carboidrato afluente; Caber: carboidrato efluente. RALF 1 (75% DQO vinhaga +
25% DQO glicerol); RALF 2 (50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaca +
75% DQO glicerol).

No RALF 2 o consumo de glicerol foi decrescente ao longo das fases. Em suma, pode-se
afirmar que a elevagdo da temperatura acarretou a diminui¢cdo 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 remocao de glicerol.

Assim como ocorreu na conversao 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 o0 aumento da temperatura, entre as fases 1 e 2 (55 e 60°C). A elevacdo 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 6timo do RALF 3, dentre as
temperaturas analisadas neste estudo, para o consumo de glicerol e carboidratos. Na Figura 23,

é possivel observar uma estabilidade nos dados de consumo de glicerol, nas trés fases.



Figura 21- Boxplot do consumo de glicerol no RALF 1.
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Figura 22- Boxplot do consumo de glicerol no RALF 2.
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Fonte: Elaboracéo prépria (2020).
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Apesar da necessidade de uma analise de biologia molecular para comprovar a hipotese,

0 comportamento observado nos reatores pode estar relacionado ao efeito da temperatura, com

a selecdo de microrganismos termofilicos capazes de converter o glicerol em determinado
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produto. Segundo Costa (2017) a taxa de crescimento dos microrganismos termofilicos é
considerada baixa e pode variar dentro da propria faixa termofilica, o que explica a diminuigéo
no consumo de glicerol em algumas fases deste trabalho. Amani et al. (2015) associam dois
fatores ao menor crescimento da biomassa termofilica, incluindo uma maior taxa de decaimento
(= duas vezes superior a observada para populacdes mesofilicas) e um maior requerimento
energeético para manutencdo celular. A maior taxa de decaimento constitui consequéncia direta

da maior tendéncia das células a sofrer lise quando submetidas a maiores temperaturas.

Figura 23- Boxplot do consumo de glicerol no RALF 3.
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Fonte: Elaboragdo propria (2020).

Outro fator a ser abordado é a concentracdo afluente do substrato, que também
desempenha um papel importante no crescimento dos microrganismos e no rendimento dos
produtos (KUMAR et al. 2001). Uma possivel explicacdo para a tendéncia observada nos
reatores € o efeito denominado inibicdo pelo substrato e, como consequéncia, inibicdo por
retroalimentacao do produto.

Segundo Edwards (1970), uma quantidade excessiva de substrato, neste caso o glicerol,
pode desequilibrar o metabolismo da célula, ocasionando uma produgdo excedente de um
determinado produto, resultante de uma via metabdlica, e blogueando uma segunda via
relacionada. Em contrapartida, quando a concentracdo deste produto aumenta, a tendéncia é
que este metabdlito atue como um inibidor alostérico, diminuindo a velocidade da via e a sua

prépria producdo. Esse mecanismo é nomeado inibigdo por retroalimentacéo.
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Comparando os trés reatores (Figura 24), pode-se notar uma tendéncia de decréscimo
no consumo em relacdo ao aumento da concentragéo de glicerol nos reatores. Vale salientar que
0 consumo ndo € diretamente limitado pela concentracdo de glicerol no meio, mas,
supostamente, a medida que o glicerol é consumido ocorre geracdo de produtos e metabolitos
que, quando acumulados no meio, podem inibir o crescimento dos microrganismos envolvidos
no processo, interferindo, assim, no consumo de glicerol. O RALF 1 contém 2,5g.L™ de
glicerol, (correspondente a 25% DQO), o RALF 2 contém 5 g.L* de glicerol (correspondente
a50% DQO) e 0 RALF 3 contém 7,5 g.L* de glicerol (correspondente a 75% DQO).

Figura 24- Eficiéncias de consumo de glicerol nos reatores.

100 -
L ~
E
S 804
©
5 T
9 -
5 604 |
@ I
£
5 40 !
g M T
) |
20 T 1
O T T T
55 0C 60 °C 65 °C

[ IRALF1 [ JRALF2 [ ]RALF3

Fonte: Elaboracdo prépria (2020).

O experimento realizado por Ito et al. (2005), em temperatura mesofilica (37°C), teve
como objetivo avaliar a producéo de H> 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 concentracdo de 5 g.L' 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
concentragéo de glicerol (5 g.L - RALF 2) e 0 mesmo TDH (4 h), a temperatura, a codigestéo

e 0 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 remogéo de glicerol. Para isso, foram aplicadas seis TCOs diferentes (0,5; 0,7; 1,0; 1,5;
2,1 3,0 kg.m=d* de TCO). Os reatores operados com TCO de 0,5-1,5 kg. m= d* foram mais
eficazes no consumo de glicerol (98 a 100%). O aumento da TCO para 2,1- 3,0 kg.m™ d! de
DQO ocasionou uma reducdo na eficiéncia de remogéo de glicerol (70 — 80%). Além disso, foi
observado que, elevadas concentragdes de glicerol podem inibir a sua conversdo. 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, conversdes incompletas de glicerol foram observadas
por Maru et al. (2013), que avaliaram o efeito da concentragéo de glicerol (2,5 a 40,0 g.L %) na
producdo de H». Para isso, utilizaram reatores em batelada (80°C) e dois tipos bactérias
hipertermofilicas. As conversdes de glicerol variaram entre 10,3 e 82,9% e 14,2 e 91,6%,
utilizando T. maritima e T. neapolitana, respectivamente. Neste estudo, 0s autores observaram
que, as conversdes diminuiram com o aumento da concentracdo inicial de glicerol, tendéncia
também observada nos reatores do presente trabalho.

No estudo realizado por Rodrigues et al. (2016) foi avaliada a producdo H: a partir do
glicerol bruto (20 g DQO.L™?), em batelada, sob condigdes mesofilicas (37°C). Os indculos
testados foram: (1) lodo granular de UASB termofilico, utilizado no tratamento de vinhaca e
(1) lodo granular de UASB, usado no tratamento do lodo sanitario. Os consumos de glicerol
ndo foram completos durante os dois ensaios. Observou-se conversdes de 26,9% e 31,7% para
os ensaios (1) e (1), respectivamente. As baixas conversdes podem estar relacionadas com a
elevada concentracdo inicial de glicerol. Visto que, no presente trabalho, foi utilizado o mesmo
lodo que os autores (lodo granular de UASB termofilico, utilizado no tratamento de vinhaca),
porém foi observado alta conversdo de carboidratos (90,60 + 2,84%).

Garcia e Cammarota (2019) utilizaram agua residudria da producdo de biodiesel,
contendo principalmente metanol (128 g.L) e glicerol (4 g.L™!), como substrato para a
producdo de Ha, através da fermentacdo escura. Os autores utilizaram delineamento fatorial
fracionario para avaliar o efeito de seis variaveis (entre elas, o teor de glicerol, 25 e 75% DQO
e a concentracdo de DQO, 4 e 50 g.L ). A melhor converséo de glicerol (94,5 + 5,3y) ocorreu
com o teor de glicerol de 25% da DQO de 4 g.L . Semelhante ao valor de converséo registrado
no RALF 1 (90,60 + 2,84%), com 25% da DQO de glicerol (2,5 g.L%), sugerindo que a
proporcdo de 25% da DQO do glicerol é favoravel ao consumo de glicerol, tendo em vista o0s
elevados valores obtidos no trabalho de Garcia e Cammarota (2019) e no RALF 1 do presente

estudo.
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5.3 PARAMETROS DE CONTROLE DOS SISTEMAS ACIDOGENICOS

5.3.1 Demanda Quimica de Oxigénio

As concentragdes de demanda quimica de oxigénio (DQO) afluente, efluente e eficiéncia

de remocdo nos reatores, estdo apresentadas na Tabela 21.

Tabela 21- ConcentracOes afluente e efluente e remocdes médias de DQO nos reatores.

Fases Tem ?oeé?tu ra (@ [[))%%a_ﬂl_“_l) (@ %%%e.ft_l) Remog&o (%)
RALF 1
1 55 10,9+0,7 10,5+0,7 13,8+2,9
2 60 9,6 0,7 89+0,8 113+11
3 65 11,3+£2,0 112+15 3,119
RALF 2
1 55 104+£11 104+ 1, 50x0,5
2 60 11,8+0,8 10,8 +0,9 172+1,6
3 65 13,1+0/4 123+04 76172
RALF 3
1 55 115+0,6 11,3+£04 21+16
2 60 125+1,1 119+11 8,4+0,7
3 65 125+0,9 126+1,2 3,8+0,2

Fonte: Elaboracéo propria (2020). RALF 1 (75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50%
DQO vinhaga + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaga + 75% DQO glicerol).

No RALF 1 as maiores remogdes de DQO ocorreram na temperatura de 55 e 60°C com
13,8 +£2,9% e 11,3 + 1,1%, respectivamente, sofrendo redugdo na temperatura de 65°C, em que
foi obtido o menor valor de remocgéo de DQO (3,1 + 1,9 %). No RALF 2 foi observada remocéo

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 remogéo de DQO registrado no presente estudo. Em seguida, com
a elevacdo da temperatura para 65°C a remocdo foi de 7,6 = 1,2%. Um padrédo similar foi
observado no RALF 3, em que houve acréscimo da remoc¢do com o aumento da temperatura de
55 para 65°C (2,1 £ 1,6 para 8,4 £ 0,7%) com diminuicéo para 3,8 = 0,2% na temperatura de
65°C.

Foram observados baixos valores de eficiéncia de remogdo de DQO, nos trés reatores
acidogénicos operados neste trabalho. Esse comportamento é esperando, tendo em vista que
com a interrupcdo dos compostos na etapa de acidogénese, os metabolitos ndo sao
completamente oxidados, conferindo assim, DQO ao sistema. Dessa forma, a eficiéncia de
remoc¢do de DQO em processos acidogénicos é consideravelmente menor do que a eficiéncia
de remogdo em processos anaerobios tradicionais (HAN et al., 2012b).

Utilizando vinhaca da cana-de-acucar e RALFs termofilicos (55°C) em concentracGes de
10 e 30 g DQO.L™?, Santos et al. (2014b) relataram remogdes de DQO semelhantes aos valores
observados no presente estudo, entre 8,5% e 13,6% no RALF com 10 g DQO.L™ e 10,0% e
11,5% no RALF com 30 g DQO.L™. A maior remogdo 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 vinhaga da cana-de-aglcar (36,2 g DQO.L™), registraram maior eficiéncia
de remocéo de DQO (31,3%), quando comparado com o presente trabalho e os citados acima,
empregando reator de leito fixo empacotado termofilico (55°C).

Empregando o glicerol bruto (5 g DQO.L™) na producgdo de Hz em RALF termofilico
(55°C), Ferreira (2014) obtiveram valores médios de remocdo de DQO entre 13,6 e 17,7%.
Lovato et al. (2015) utilizaram reatores sequenciais, alimentados com aguas residuarias a base
de glicerina para producéo de Hy, variando as concentracdes afluente (3, 4 e 59 DQO.L ). Em
relacdo a remocao de matéria organica na forma de DQO, observou-se que, embora exista uma
diferenca nas concentracdes de matéria organica afluente, devido as diferentes cargas organicas
aplicadas, ndo houve grandes variacGes nas eficiéncias de remogéo entre 0s ensaios (17 e 38%).

Em virtude da elevada concentracdo de matéria organica presente nos efluentes dos
reatores acidogénicos, uma possibilidade para melhorar o aproveitamento da vinhaca
acidificada é a producdo continua de bioenergia em reatores em série (reator acidogénico
seguido por reator metanogénico). A realizacdo de um processo de dois estagios, com a
producdo de &cidos organicos volateis em fase acidogénica, possibilita a oportunidade de
produzir compostos com valor agregado, além de potencializar a recuperacdo de energia a partir
de substratos complexos (CAVINATO et al., 2017).
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5.3.2 Influéncia do pH

Os valores medios de pH afluente e efluente dos reatores utilizados neste estudo, estdo
apresentados na Tabela 22. Observa-se que os valores de pH efluente foram menores que 0s
valores de pH afluente, comportamento ja esperado em reatores acidogénicos, evidenciando a
acidificacdo do sistema. O pH do meio fermentativo, equivalente ao pH efluente, variou entre
4,55 e 5,07. A manutenc¢éo do pH foi controlada pela adi¢ao de solu¢cdo NaOH 6M no afluente,
em funcdo do pH efluente observado. Nota-se que o pH, por ser controlado, nao influenciou
nos principais parametros que apontam a producdo de H: rendimento de Ho, quantidade de H>
no biogés e conversdo de substrato.

O pH otimo para produgéo de H> pode variar de acordo com as comunidades microbianas
envolvidas no processo e com as condicGes de operacdo do reator, como TCO, TDH,
temperatura, entre outros. Neste estudo, a producéo de H2 ocorreu em pH médio de 4,69 + 0,44,

As formas em que os intermediarios quimicos estdo presentes no meio sao influenciadas
pelo pH, visto que em pH inferior a 4,5, a maioria dos acidos estdo presentes na sua forma néao
dissociada, 0 que pode causar efeitos de toxicidade, quando presentes em concentracdes
elevadas. As formas ndo dissociadas dos acidos podem ultrapassar a membrana celular,
colapsando o gradiente de pH da membrana e causando a morte da célula (DURRE, 2005).

Estudos empregando RALF termofilico, a partir da vinhaca de cana-de-acUcar,
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. Ja 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 vinhaca da cana-de-aclcar, mas em reator anaerobio de leito estruturado,
Fuess, Zaiat e Nascimento (2019) controlaram o pH da fermentacéo entre 5,0 e 5,5.

Estudos avaliando a producéo de biogas, 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 producdo de Hz, em reator
anaerdbio continuamente agitado, e concluiram 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
suino, empregando a metodologia de superficie de resposta, os valores de pH efluente
mantiveram-se entre 4,0 e 6,0. J& o trabalho realizado por Lovato et al. (2015), utilizando reator
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em batelada sequenciais, tratando &guas residuarias a base de glicerina pura, o pH foi mantido

em4,5.

Tabela 22- Valores médios de pH afluente e efluente dos reatores.

Fases Temperatura (°C) pHafiu 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 55 512+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: Elaboragdo propria (2020). RALF 1 (75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol);
RALF 2 (50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaca +
75% DQO glicerol).

5.3.3 Solidos Suspensos

Os valores médios de sélidos suspensos totais (SST), sélidos suspensos volateis (SSV) e
solidos suspensos fixos (SSF) medidos sdo apresentados na Tabela 23. O RALF 1, com maior
concentracdo de vinhaca da cana-de-agUcar, apresentou a maior concentracdo de SST. Pode-se
observar que, com o aumento da concentracdo de glicerol, os valores de SST foram
decrescentes. A maior parte dos sélidos suspensos contidos no efluente foi representada por

solidos suspensos volateis, em todos os reatores.



Tabela 23- Valores médios de SST, SSV e SSF no efluente dos reatores.

Fases  Temperatura®°C SST (mg.L?) SSV(mg.L?) SSF(mg.L?)
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+ 35 127
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: Elaboragdo propria (2020). RALF 1 (75% DQO vinhaga + 25% DQO glicerol); RALF 2 (50%

DQO vinhaga + 50% DQO glicerol); e RALF 3 (25% DQO vinhaga + 75% DQO glicerol).
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Com o aumento de temperatura de 60° para 65°C, as concentracdes de SST, SSF e SSV

no RALF 1 diminuiram. No RALF 2 as concentragdes mantiveram-se constantes durante todas

as fases. E no RALF 3 as concentracdes de sélidos suspensos diminuiram gradualmente com o

aumento da temperatura.

Os percentuais de SSV em relacdo aos SST medidos nos trés reatores podem indicar a

ocorréncia de lavagem da biomassa, tendo em vista que o SSV é utilizado na determinacgédo do

fluxo de biomassa microbiana no reator. Vale salientar que, na composic¢ao da vinhaga de cana-

de-agUcar j& apresenta elevado teor de SSV.
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5.4 DESEMPENHO DOS RALFS NA PRODUCAO DE HIDROGENIO

Este topico aborda os aspectos relativos a producdo de Hz nos RALFs. Os dados de

percentual de H2 no biogés, HY e PVH estdo discutidos nos subitens 5.4.1, 5.4.2 e 5.4.3.

5.4.1 Percentual de Hidrogénio

A composicao do biogas obtida nos trés reatores, em funcdo da temperatura, limitou-se a
producdo de Hz e CO2. A auséncia de CH4 na composicao evidencia a efetividade do tratamento
térmico aplicado ao in6culo e a manutencdo do pH (4,55 e 5,07).

A partir dos dados ilustrados na Figura 25, pode-se notar estabilidade no percentual de
H> no RALF 1 (75% DQO vinhagca + 25% DQO glicerol), com 30,6 + 3,0% a 55°C e
28,8 + 5,6% a 60°C. Contudo, o biogas detectado na temperatura de 65°C restringiu-se apenas
a CO2. No RALF 2 (50% DQO vinhaca + 50% DQO glicerol) as rotas produtoras de Hz nas
temperaturas de 60 e 65°C, ndo foram favorecidas, sendo detectado H> somente durante a 1°
fase experimental (55°C) (29,2 £ 5,65%) (Figura 26).

No RALF 3 (25% DQO vinhaca + 75% DQO glicerol) foi detectado H2 no biogas nas
duas primeiras fases (55 e 60°C). A partir da Figura 27 é possivel notar que o aumento da
temperatura de 55°C para 60°C ocasionou decréscimo no percentual de Hz (45,9 + 2,5% para
32,0 + 3,8%). Durante a 3° fase operacional (65°C) ndo foi detectado H> no biogas. Dado o
exposto, é pertinente sugerir que durante a 3° fase (65°C) dos RALFs 1, 2 e 3 ocorreu sintese
de células, visto que em maiores temperaturas o crescimento celular liquido é menor e a
producdo 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 alteragcbes no

metabolismo dos microrganismos, implicando prejuizo a produc¢édo de Ho.
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Figura 25 - Percentual de H2 no biogés produzido no RALF 1.
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Fonte: Elaboracdo propria (2020).

Figura 26 - Percentual de H2 no biogés produzido no RALF 2.
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Fonte: Elaboracdo propria (2020).
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Figura 27 - Percentual de H2 no biogés produzido no RALF 3.
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Fonte: Elaboragéo propria (2020).

Azbar et al. (2009) registraram um valor médio de 45% de H2 na composi¢éo do biogas,
utilizando CSTR (55°C) alimentado com soro de queijo, TDH 3,5d e TCO de 3,2 g DQO.L.d"
1, Também sob condicdes termofilicas (55°C), Intanoo et al. (2012) obtiveram 43% de Hz no
biogas, utilizando reatores em batelada sequencial e agua residuéria de &lcool, com TCO de 68
kg.m3dte TDH de 21,3 h. Apesar das diferentes condi¢des adotadas, como configuracdo de
reator e substrato, os resultados relatados pelos autores sdo semelhantes ao percentual de H>
observado no RALF 3 do presente trabalho, na temperatura de 55°C (45,9 + 2,5%).

Utilizando RALF alimentado com vinhaga de cana-de-acgticar (10 g DQO.L™?) e TDH
4 h, Ramos e Silva (2017) relataram que os valores de fragdo molar de H> nas temperaturas de
55°C e 65°C foram similares (aproximadamente 46%). Entretanto, com 0 aumento da
temperatura para 75°C, a fracdo molar foi reduzida para 23,3%. A diminui¢cdo %H> no biogas
com o0 aumento da temperatura também foi observado no presente estudo, visto que, no RALF
3, com a elevacédo da temperatura de 55°C para 60°C a fracdo molar de Hz diminuiu de 45,9 +
2,5% para 32,0 + 3,8%. Os RALF 1 e 2 também apresentaram a mesma tendéncia, uma vez que
as rotas produtoras de H> nas temperaturas de 65°C ndo foram favorecidas.

Hé& poucos trabalhos na literatura de referéncia sobre produgéo de H: a partir do glicerol
sob condicdes termofilicas. Wu et al. (2011) analisaram diferentes concentracdes de glicerol
(10, 30, 50 e 70 g.L'}) na producdo de Hz, em reatores em batelada (40°C), com tempo de
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fermentacdo de 11,3 h. O maior percentual (42,2%) registrado pelos autores foi obtido na
concentracéo de 50 g.L™. Sob condigdes mesofilicas (35 °C), Dounavis et al. (2015) analisaram
ainfluéncia do TDH (24 e 36 h) e da concentracio de glicerol bruto (10 e 25 g.L™) na produgcéo
de biogas, em batelada. Os autores observaram que a composicdo de Hz no biogas variou
sutilmente (40,2 a 45,2%), apesar das mudangas operacionais. Em geral, os resultados
registrados pelos autores, utilizando glicerol, foram proximos ao valor maximo de %H:

observado no presente trabalho (45,9 £ 2,5%).

5.4.2 Producéao Volumétrica de Hidrogénio

No RALF 1 (75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol), a PVH maxima de 2,9 + 0,4 L.d°
! L foi registrada na 1° fase (55°C). Com a elevacdo de temperatura para 60°C (2° fase), a
PVH diminuiu para2,0 +0,5 L.dX.L %, e durante a 3° fase experimental (65°C) néo foi detectado
H> no biogas (Figura 28). J4 no RALF 2 (50% DQO vinhaga + 50% DQO glicerol), o aumento
da temperatura condicionou a PVH (0,6 + 0,06 L.d.L™) apenas na 1° fase (55°C). Na 2° e 3° fase
(60 e 65°C) as rotas produtoras de H» ndo foram favorecidas (Figura 29). No RALF 3 (25%
DQO vinhaga + 75% DQO glicerol) observou-se estabilidade durantes as duas primeiras fases,
visto que na temperatura de 55°C (1° fase) foi obtida a PVH maximade 1,4 +0,4 L.d*.L e na
temperatura de 60°C foi registrado PVH maxima de 1,6 + 0,4 L.dX.L%. Contudo, durante a 3°
fase de operacédo (65°C) nao foi detectado H2 no biogas (Figura 30).
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Figura 28- Producédo volumetrica de Hono RALF 1.
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Figura 29 - Producdo volumétrica de H2 no RALF 2.
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Figura 30 - Produgdo volumétrica de H2 no RALF 3.

3
2 -
G 1
-
e
—
< 04
I
>
o
.14
24
T T T
55°C 60°C 65°C

Fonte: Elaboragéo propria (2020).

Pode-se afirmar que houve um expressivo decréscimo da PVH relacionada ao aumento
da temperatura. A fim de uma melhor visualizac¢do, na Figura 31 estdo apresentados os dados
de PVH dos trés RALFs. Ao comparar 0s reatores, nota-se que o RALF 1 apresentou 0s
melhores resultados de PVH (2,9 + 0,4 L.d*.L) na temperatura de 55°C, seguido pelo RALF
3 com PVH méxima de 1,6 + 0,4 L.d?.L?, 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
méaxima registrada na temperatura de 55°C foi de 0,6 + 0,06 L.d%.L?, além disso, ndo foi
detectado H> 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 insatisfatoria da producéo de Hz, em condicGes hipertermofilica, pode
estar relacionada com a ndo formacdo de uma comunidade eficiente, o que foi evidente devido

a baixa eficiéncia de consumo de substratos em maiores temperaturas (5.1 e 5.2).
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Figura 31- Produgdo volumétrica de hidrogénio nos RALFs.
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Fonte: Elaboragdo propria (2020).

Ao avaliar o efeito da temperatura, Chookaew et al. (2012) observaram que a producéo
de Hz em reatores batelada, a partir do glicerol (10 g.L), aumentou com a elevacdo da
temperatura de 30°C (8 mmol H.L™t) para 40°C (22,5 mmol Hz.L™). Contudo, ndo foi detectado
H> nas temperaturas de 50 e 60°C, devido & influéncia 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 influéncia negativa
na producéo de Hz nos trés RALFs.

Altos valores de PVVH foram registrados nos trabalhos de Ferreira (2014) e Costa (2017).
Ambos utilizaram RALF e temperatura termofilica (55°C). Os autores relataram que, quanto
menor o TDH adotado, maior foi a PVH. Ferreira (2014) fixou a concentracao de glicerol bruto
em 5 g.L! e obteve PVH méxima de 36,24 L.d* L™ com TDH de 1 h, enquanto que Costa
(2017) registrou PVH méxima de 35,04 L.d* L, utilizando 10 g.L* de glicerol bruto e TDH
de 0,5 h. A partir das informac0es relatadas pelos autores, pode-se inferir que o TDH adotado
neste trabalho (4 h) foi elevado, o que pode justificar os baixos valores de producgéo de H2 (2,9
+0,4 L.dL.LY), quando comparado com os trabalhos de Ferreira (2014) (36,24 L.d* L) e Costa
(2017) (35,04 L.d L?), com TDH de 1 h e 0,5 h, respectivamente.

Uma tendéncia semelhante foi observada em trabalhos com vinhaca de cana-de-acucar.
Utilizando RALF e temperatura termofilica (55°C) Santos et al. (2014b) e Ferreira (2016)

observaram aumento da PVH com a reducdo do TDH. A partir de vinhaga de cana-de agucar
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diluida (10 g DQO.L™) e in natura (30 g DQO.L™) Santos et al. (2014b) obteve PVH maxima
(47,0 e 19,2 L.d? L%, respectivamente) no TDH de 1 h. Da mesma forma, Ferreira (2016)
utilizou vinhaga de cana-de-agticar, com concentragdo afluente de 5 g DQO.L™ e TDH entre 8
e 1 h, e verificou aumento da PVH com a diminuicio do TDH, elevacio de 0,0 para 12,9 L.d™
L%, com reducéo do TDH de 8 para 1 h. Também utilizando RALF (55°C) e vinhaga de cana-
de-aglcar (10 g DQO.L™?1), Ramos (2016) observou aumento da PVH ao longo da operagao,
variando entre 1,68 e 17,04 L.d* L, com a reducio 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 producdes
de Ha.

E importante mencionar o trabalho realizado por Ramos e Silva (2020), visto que o TDH
(4 h) e a concentracéo utilizada no presente estudo (10 g DQO.L™) foram fundamentados no
trabalho desenvolvido pelos autores. Utilizando RALF (55°C) alimentado com vinhaca de
cana-de-acticar, foi obtido PVH maxima de 1,30 + 0,16 L.d? L. Valor este inferior ao
observado no RALF 1 do presente trabalho (2,9 + 0,4 L.d.L?), reforcando a hipdtese de que a
codigestdo de vinhaca de cana-de-acUcar e glicerol, aplicada no presente trabalho, exerceram

influéncia positiva na PVH.

5.4.3 Rendimento de Hidrogénio

O HY maximo obtido no RALF 1 (75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol) foi de 0,74
+ 0,12 mmol Hz.g DQO adicionada™, registrado durante a 1° fase (55°C), mantendo-se estavel
durante a 2° fase de operagdo (60°C) com HY de 0,60 + 0,16 mmol H,.g DQOadicionada™.
Porém, assim como relatado anteriormente nos subitens de composi¢do do biogas e PVH, ndo
foi obtido H2 na temperatura de 65°C (3° fase) (Figura 32). No RALF 2 (50% DQO vinhaca +
50% DQO glicerol), o maior valor de rendimento também foi registrado na 1 °fase (0,16 + 0,03
mmol Hzg DQO adicionada™), 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) ndo foi detectado H>
(Figura 33). J& no RALF 3 (25% DQO vinhaca + 75% DQO glicerol) foi observado uma
estabilidade nos valores de rendimento nas duas primeiras fases (55 e 60°C) (0,35 + 0,09 € 0,31
+ 0,07 mmol Hz..g DQO adicionada™, respectivamente). Contudo, na 3° fase (65°C) nio foi
obtido H (Figura 34).
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Figura 32- Rendimento de H, no RALF 1.
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Fonte: Elaboragdo propria (2020).

Na Figura 34 pode ser visualizado e comparado o HY nos trés RALFs. Durante a 3° fase
experimental (65°C) néo foi detectado Hz nos trés reatores. Logo, neste trabalho, 0 aumento da
temperatura para a faixa hipertermofilica 65°C exerceu efeito negativo no HY. O RALF 1
apresentou os maiores valores de HY no presente trabalho, com HY méximo de 0,74 + 0,12
mmol H..g DQO adicionada®. Em contraste, 0 RALF 2 ndo apresentou valores de HY

satisfatérios.



Figura 33- Rendimento de H> no RALF 2.
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Figura 34- Rendimento de H> no RALF 3.
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Figura 35- Rendimentos de hidrogénio nos RALFs.
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Fonte: Elaboracgdo prépria (2020).

Os valores de HY descritos em alguns trabalhos da literatura de referéncia, utilizando
vinhaca de cana-de-agucar, sdo proximos ao HY maximo obtido neste estudo (0,74
+ 0,12 mmol H,.g DQOadicionada®). A partir de vinhaca de cana-de-agticar, Ramos (2016)
registou HY maximo de 1,64 + 0,22 mmol H..g DQO™, utilizando RALF termofilico (55°C) e
TDH de 4 h. O valor obtido na temperatura de 65°C (1,29 + 0,39 mmol H, g DQO™?) foi similar
ao encontrado na temperatura de 55°C. Entretanto, o aumento da temperatura para 75°C
ocasionou a reducdo do HY para 0,04 + 0,02 mmol Hz.g DQO™. Com isso, o autor inferiu que
0 aumento da temperatura foi negativo ao HY, assim como observado no presente trabalho.
Ferraz Junior et al. (2014) obtiveram valor maximo de HY de 0,70 mmol Hz.g DQO™, com
temperatura de 55°C, TDH de 12 h e 36,2 g DQO.L™. Valor similar (0,79 mmol H..g DQO™Y)
foi registrado por Santos et al. (2014b), também com temperatura de 55°C, 30 g.L™ de vinhagca
de cana-de-acucar e TDH de 6 h.

Os valores de HY reportados em trabalhos da literatura de referéncia, utilizando glicerol,
foram superiores aos HY registrados nos trabalhos utilizando vinhaca de cana-de-agucar
(RAMOS, 2016; FERRAZ JUNIOR et al., 2014; SANTOS et al., 2014b). Costa (2017) obteve
HY maximo de 2,79 mmol H..g DQO adicionada™, utilizando RALF (55°C) alimentado com
10 g.L "t de glicerol e TDH de 4 h. Enquanto que, Sittijunda e Reungsang (2020) relataram HY
méaximo de 9,86 mmol Hz..g DQO adicionada, utilizando UASB, alimentado com 25 g.L* de
glicerol, também em temperatura termofilica (55°C). O RALF 3 do presente estudo, com maior

concentracéo de glicerol (75% DQO glicerol - 7,5 g.L %), apresentou HY maximo de 0,35 mmol
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H.g DQO adicionada™, inferior aos valores registrados nos trabalhos de Costa (2017) e
Sittijunda e Reungsang (2020). A diferenca nos valores de HY pode estar relacionada com a
geracdo de diferentes metabolitos solUveis durante a fermentacdo, uma vez que o Hz pode ser
cogerado ou consumido durante o processo. Na pratica, a fermentacao anaerobia de glicerol,
por consdrcios microbianos mistos, gera uma maior diversidade de metabodlitos, implicando
variabilidade do HY (PARANHOS e SILVA, 2020).

Na Tabela 24 estdo sintetizados os principais trabalhos da literatura relacionados a
producdo de H: a partir de vinhaga de cana-de-agucar e glicerol, sob temperatura termofilica e
hipertermofilica. Em suma, os valores de HY obtidos no presente estudo foram inferiores aos
observados em outros trabalhos. Contudo, vale salientar a inviabilidade de comparacdo direta
entre os estudos pois, apesar de objetivarem a producdo de H, cada estudo possui suas
particularidades como configuracdes de reatores, indculos, concentracdes de substrato,
temperatura, uso adicional de suplementos no meio nutritivo, entre outros, exercendo influéncia

sobre os valores de HY.
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Tabela 24- Comparacdo do desempenho do RALF 1, 2 e 3, em relagdo a trabalhos reportados na literatura, a partir da vinhaga e glicerol, sob condicdes

termofilicas e hipertermofilicas, visando a producéo de H..

Substrato .
Reator Temperatura (°C TDH (h HY Referéncia
Glicerol 80 L.
Batelada 2.5) - 7,36 mmol H..g DQO adicionada® Maru et al. (2012)
Caldo + melago (cana-de-agutcar
RALF 9(5 (0) lcar) 55 2 3,53 mmol H..g DQO adicionada Santos et al. (20144)
Vinhacga de cana-de-agUcar
¢ (10) ¢ 55 6 2,86 mmol H,.g DQO adicionada’*
RALF Santos et al. (2014b)
Vinhaca de cana-de-acUcar
¢ (30) ¢ 55 6 0,79 mmol H..g DQO adicionada
Vinhaca de cana-de-agUcar
¢ (15) ¢ 55 6 2,23 mmol H,.g DQO adicionada*
RALF Santos et al. (2014c)
Vinhaga de cana-de-agucar - 1
(20) 55 6 1,85 mmol H,.g DQO adicionada
Caldo + melaco (cana-de-acucar ni
APBR o ( ¢ ) 55 10,2 1,6 mol H,.mol carboidratos totais™ Ferraz Junior et al.

(35,2) (2015a)
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Tabela 24 - Comparacdo do desempenho do RALF 1, 2 e 3, em relagéo a trabalhos reportados na literatura, a partir da vinhaga e glicerol, sob condigdes
termofilicas e hipertermofilicas, visando a producdo de H, (continuagéo).

Substrato
Reator Temperatura (°C TDH (h HY Referéncia
Vinhaca de cana-de-aglcar
APBR ¢ 28.3) ¢ 55 7,5 3,4 mol H,.mol carboidratos totais™ Fuess et al. (2016)
95 4 1,64 mmol H..g DQO adicionada
Vinhaca de cana-de-agtcar Ramos e Silva
RALF (10,0) (2017)
75 4 0,04 mmol H2.g DQO adicionada™
55 1 1,85 mmol H..g DQO adicionada*
RALF Glicerol Costa (2017
(10,0) osta (2017)
55 4 2,79 mmol H2.g DQO adicionada
Vinhaca da cana-de-agucar
ASTBR ¢ 5.0) ¢ 70 19 1,8 mol H,.mol glicose™ Niz et al. (2019)
Caldo de cana-de-acucar ) )
RALF 55 2 1,52 mol Hz.mol hexose Ferreira et al. (2019)

(5.0)
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Tabela 24 - Comparacdo do desempenho do RALF 1, 2 e 3, em relagéo a trabalhos reportados na literatura, a partir da vinhaga e glicerol, sob condigdes
termofilicas e hipertermofilicas, visando a producdo de H; (continuagéo).

Substrato .
Reator Temperatura (°C TDH (h HY Referéncia
Vinhaga da cana-de-agucar 55 - 4 .
RALF (10,0) 4 0,34 mmol Hz.g DQO adicionada Ramos e Silva (2020)
Glicerol . Sittijunda e Reungsang
55 -1
UASB (25.0) 9,86 mmol H,.g DQO adicionada (2020)
75% DQO vinhaca + 25% DQO - 1
RALF 1 glicerol (10,0) 55 4 0,74 mmol H,.g DQO adicionada
50% DQO vinhaga + 50% DQO - 1
RALF 2 glicerol (10,0) 55 4 0,16 mmol H,g DQO adicionada Este estudo
25% DQO vinhaca + 75% DQO
RALF 3 ©DQ ¢ °DQ 60 4 0,35 mmol H..g DQO adicionada®

glicerol (10,0)

ASBR: Anaerobic Sequencing Batch Reator (Reator Anaerébio em Batelada Sequencial), APBR: Anaerobic Packed Bed Reactor (Reator Anaerébio de Leito Empacotado),
RALF: Reator Anaerdbio de Leito Fluidificado. ASTBR: Structured Bed Anaerobic Reactor (Reator Anaeroébio de Leito Estruturado). UASB: Upflow Anaerobic Sludge Blanket
Reactor (Reator Anaerdbio de Fluxo Ascendente e Manta de Lodo). Fonte: Elaborado propria (2020).
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5.5 AVALIACAO DOS PRODUTOS INTERMEDIARIOS DA FERMENTACAO

A quantificacdo dos metabolitos sollveis produzidos nos reatores indica as possiveis rotas
metabolicas da comunidade microbiana, assim como a predominancia de determinados
microrganismos. Quando acumulados, alguns metabdlitos podem ter papel toxico ou inibitério,
para as populagdes de microrganismos produtores de H.. Na tabela 25 estdo apresentados 0s
valores de concentracdes médias e as fracbes molares de cada componente detectado durante

as fases experimentais, em cada um dos reatores.

Tabela 25- Concentragdes (g.L™) e fragdes molares (%) dos metabolitos detectados durante a

operacdo dos RALFs.
Temperatura (°C)
Metabdlitos
55 60 65
RALF 1

gL Hby 05+0,1 02+05 0,8£0,1
(%) 15,4 8,3 44,9

-1 + +
gL HPr 04+01 0,14 +0,03 02+0,0
(%) 14,1 6,4 14,9

1 7+ 4+0,1
gL Hac 0,7+0,9 07+03 040,
(%) 29,3 40,8 37,4

-1 + +
gL 1.3-PDO 1,2+0,4 09+0,2 0,04 £ 0,01
(%) 41,2 44,6 2,7

RALF 2

g.L? 0,5+0,04 0,1+ 0,02
(%) Hbu 14.4 6.2 ND
g.L? 02+0,1 0,1+ 0,05
%) HPr 94 g2 ND
Lt 0,3+0,02 03+0,1 0,3+0,05
g
(%) Hac 17,4 221 224
gLt 1,3+0,4 1,2+0,2 1,103
(%) 1,3-PDO 49,5 63,5 77,5
g.L? EtOH 0,1+0,1 ND ND
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(%) 9,3

Tabela 25 - Concentragdes (g.L ) e fragdes molares (%) dos metabolitos detectados
durante a operacdo dos RALFs (continuagdo).

Temperatura (°C)

Metabdlitos
55 60 65
RALF 3

g.L? 03+01 0,4+ 0,03

HB == ND =
(%) - 16,1 46,2
gLt 02+01 0,1+ 0,03

HP o= ND ==
(%) r 153 19,4
g.L? HAG 07+01 0,1+ 0,02 0,1+ 0,01
(%) 57.7 55,3 19,1

L! N N N

g 13-PDO 0,2 +0,02 01+00 0,1+ 0,03
%) 10,8 44.7 15,3

Fonte: Elaboracéo prdpria (2020). RALF 1: (75% DQO vinhaga + 25 DQO glicerol); RALF 2: (50% DQO
vinhaca + 50 DQO glicerol); RALF 3: (25% DQO vinhaga + 75 DQO glicerol).

5.5.1 Metabdlitos solGveis detectados durante a operacédo do RALF 1

As concentracdes e fracdes molares dos metabolitos produzidos em funcdo da
temperatura, no RALF 1, estdo apresentadas na Tabela 25 e ilustrados na Figura 36 e 37. Os
principais metabdlitos produzidos, na 1° e 2° fase (55 e 60°C), foram 1,3-PDO (1,2 +0,4¢e 0,9
+0,2) e 4cido acético (HAC) (0,7 +0,9e 0,7 0,3 g.L ™). Na 3° fase (65°C), predominaram os
acidos butirico (HBu) (0,8 +0,1 g.LY) e HAc (0,4 + 0,1 g.L?).

Foram observadas variacGes nas concentracdes dos metabolitos produzidos durante o
experimento. Com o aumento da temperatura de 60 para 65°C (3° fase) a concentracdo de HBu
aumentou de 0,2 + 0,5 para 0,8 + 0,1 g.L%, e a de 1,3-PDO diminui de 0,9 + 0,2 para 0,04 +
0,01 g.L™%. Vale salientar que o HBu foi produzido em elevado percentual molar (44,9%) apenas
na 3° fase operacional (65°C). Além disso, ocorreram oscila¢fes no percentual molar do HAc
e acido propidnico (HPr) ao longo da operacdo, permanecendo entre 29,3 e 40,8% e 6,4 e
14,9%, respectivamente.
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Figura 36 - ConcentracOes de metabdlitos soltveis produzidos no RALF 1 em funcédo da

temperatura.
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Fonte: Elaboracdo propria (2020).

Figura 37 - Fragdo molar dos principais metabdlitos produzidos no RALF 1.
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Diante o exposto, pode-se inferir que ocorreram simultaneamente diferentes rotas
fermentativas na codigestdo de glicerol e vinhacga, haja vista a producdo concomitante de H> e
1,3-PDO. Esta ocorréncia pode ser fundamentada na utilizacdo de cultura mista, como inoculo,
e na codigestao de dois substratos.

As vias metabdlicas de assimila¢do do glicerol por microrganismos anaerdbios e seus
possiveis produtos foram citadas (item 3.3.2) e expostas anteriormente (Figura 9). Na formacéo
de alguns metabdlitos, h4d consumo de Hz, como é o caso do 1,3 PDO, que foi predominante
nas duas primeiras fases (55 e 60°C). A formacdo de 1 mol de 1,3-PDO resulta no consumo de
1 mol de Hz por mol de glicerol (Reagdo 9). Em contrapartida, a formacao de alguns metabolitos
produz Hy, dentre eles o HAc, em que, a cada mol formado, 3 mols de Hz por mol de glicerol
sdo gerados (Reacdo 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
presenca de Hz, tendo em vista que, 1 mol de HBu gera 2 mols de Hz por mol de glicerol (Reacéo
7) (ZENG et al., 1996).

Glicerol (C3HsO3) — Acido Acético (CH3COOH) (6)
C3HgO3 + H2O — CH3COOH + 3Hz + CO2

Glicerol (CsHsO3) — Acido Butirico (CsHsO) )
2C3HgO3 — C4HgO2 + 4H2 + 2CO2

Glicerol (C3HgO3) — 1,3-Propanodiol (C3HgO2) 9)
C3HgO3 + H2 — C3HsO2 + H20

Levando em consideracao os carboidratos presentes na vinhaca e a fermentacao destes
(item 3.3.1), a formacéo de 1 mol de HBu, gera 4 mols de Hz por mol de sacarose (Reagéo 4).
J& na formacéo de 1 mol de HAc, 8 mols de H sdo formados por mol de sacarose (Rea¢éo 3)
(CAl etal., 2011).

Glicose — Acido Acético
CsH1206 + 2H20 — 2C2H402 + 2CO5 + 4H, (3)

Glicose — Acido Butirico (4)
CsH1206 — C4HgO4 + 2CO2 + 2H>
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O H: detectado, nas duas primeiras fases (55 e 60°C) pode ser justificado pelo
favorecimento da rota de produgéo de HBu e HAc, tendo em vista que as fragfes molares destes
acidos somaram 44,7% e 49,0% do total de metabodlitos nas temperaturas de 55 e 60°C,
respectivamente. Desse modo, a presenca de Hz pode estar relacionada a geracdo destes acidos
(FONTES LIMA; MOREIRA; ZAIAT, 2013).

A partir dos dados obtidos, pode-se sugerir que ocorreu atividade hidrogenogénica,
através da via oxidativa, e o Hx produzido foi utilizado, simultaneamente, na via redutora,
consumindo H* na oxidacdo do NAD (PARANHOS; SILVA, 2020). Contudo, apesar da
ocorréncia da via redutora, nem todo H. produzido, por meio da rota de produgéo de HBu e
HAc, foi consumido pela via redutora, o que elucida a producdo concomitante de Hx e 1,3-
PDO.

Uma hipotese que pode ser levantada é que, a medida em que ocorreu a fermentacéo dos
substratos, a pressdo parcial de H> no meio aumentou, tendo em vista o TDH de 4 h e a
concentragéo de matéria organica presente no meio (10 g.L™). Por este motivo, tende a ocorrer
0 consumo de Hz por microrganismos consumidores de Hz que crescem devido a
disponibilidade excessiva de H2 no meio liquido. Em geral, nesta situagéo, ocorre a producao
de HPr, atuando como mecanismo de controle da presséo parcial de H. (FUESS, 2017), porém
em um meio contendo glicerol, a fermentacédo inclina-se para a rota de 1,3-PDO, que ao ser
formado, diminui a concentragdo de Hz no meio liquido (PARANHOS; SILVA, 2020).

A partir da Figura 36, é possivel observar que a producdo de 1,3 PDO decresceu
ligeiramente com a elevagéo da temperatura (60 para 65°C) (0,9 + 0,2 para 0,04 + 0,01 g.L™).
Esta reducdo acompanhou o cessar da producdo de Hy, discorrido anteriormente no item 5.3.
Em maiores temperaturas, a produgdo de H. pode ter sido prejudicada, o que,
consequentemente, afetou a producéo de 1,3-PDO, tendo em vista que a sua producdo ocorre a
partir do consumo de Ho.

Além disso, na 3° fase (65°C), houve um aumento na concentracdo de HBu (0,2 + 0,5
para 0,8 + 0,1 g.L ). Vale salientar que a predominancia deste acido em sistemas acidogénicos
destinados a producédo de H- resulta da obtengdo de maiores quantidades de energia metabolica
(AG® =-257,1 kJ.mol™), quando comparada com a via do &cido acético (AG® = -184,2 kJ.mol"
1). Apesar da rota butirica fermentativa ser comumente observada em sistemas acidogénicos

(HWANG et al., 2009a), a geracdo de metabdlitos mais reduzidos, como o HBu, implica
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prejuizos a producdo de hidrogénio, tendo em vista a retengdo deste nas moléculas mais
reduzidas (FERNANDES et al., 2010; FUESS, 2017).

O acréscimo na concentragdo de HBu (0,2 + 0,5 para 0,8 + 0,1 g.L %) e a diminuigéo na
concentracdo de HAc (0,7 + 0,3 para 0,4 + 0,1 g.L 1), durante a 3° fase experimental (65°C),
sugere que a formacgdo de H., possivelmente, ocorreu a partir da rota de &cido latico (HLa)
(Reacdo 14), visto que o HLa esta presente na vinhaca de cana de agucar (MATSUMOTO;
NISHIMURA, 2007). Entretanto, essa rota gera menos Hz do que as vias de HAc e HBuU
(AGLER et al., 2011).

CH3COOH + 2CH3CHOHCOOH - H; + 3/2CH3CH2CH>COOH + 2CO; + H20 (14)

Em geral, sob condicdes de escassez de substrato, as bactérias utilizam HLa, juntamente
com outra fonte de carbono, como HAc, com finalidade de produzir H> e HBu (CABROL et
al., 2017). Porém, o aumento da concentracdo de HBu ocorreu apesar da disponibilidade de
substrato no meio, visto que a conversao de carboidratos foi de 27,8%, com concentracdo de
carboidratos no efluente de 1,21 + 0,26 g.L ™%, durante a 3° fase operacional (65°C). Além disso,
foi observado que, possivelmente, 0 aumento da temperatura (60 para 65°C) pode ter favorecido
a ocorréncia da rota de HLa, uma vez que na temperatura de 65°C houve o aumento da
concentracdo de HBu no RALF 1 (0,2 + 0,5 para 0,8 £ 0,1 g.L?).

Outro ponto a ser abordado corresponde a fermentacdo na rota do HPr (Reacgdes 3 e 9).
A formacdo deste acido a partir da sacarose leva ao consumo do H: disponivel no meio
reacional, ocasionando declinios na producédo de H. (LI et al., 2009). No entanto, neste estudo,
ndo foi observado acimulo significativo nas concentragGes de HPr, nos trés reatores, durante
todo experimento. Este comportamento indica baixa interferéncia do mecanismo de controle
sobre a presséo parcial de Ho a partir do HPr. Dessa forma, a raz&o entre as concentracfes de
HBuU/HAC proporciona uma melhor compreensao acerca do desempenho do RALF 1, quanto a
producdo de Ha.

Na Figura 38 é exibida a razdo HBu/HAc e o HY ao longo da operacdo. Ao analisar a
figura pode-se relacionar as fases em que houve maior producdo de H> aos menores valores da
razdo HBuU/HAc (<2,0). Em geral, as maiores produgdes de H. ocorrem, a partir de aguas
residuarias ricas em carboidratos, sob baixos valores da razdo HBu/HAc (0,3-0,9) (KHANAL
et al., 2004; FERRAZ JUNIOR. et al., 2014b). A partir dos valores apresentados na Figura 38,
pode-se inferir que a principal rota fermentativa associada a producdo de H» neste trabalho

compreendeu a via aceética.
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Figura 38- Razdo HBU/HAc e o HY ao longo da operagdo do RALF 1.
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Fonte: Elaboracéo prépria (2020).

Akutsu et al. (2005) utilizando reatores em batelada (30°C), e glicerol (5 g DQO.L™?)
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
operacdo do RALF 1. Além disso, os autores destacaram a relevancia de investigar a producéo
simultanea de 1,3-PDO e Hy, a partir de glicerol, utilizando cultura mista, visto que ainda é um
topico pouco explorado. Dessa forma, apesar de analisar a codigestdo de dois substratos, as
observacdes feitas neste trabalho podem contribuir com a discussao acerca do tema.

Diferentes substratos (esgoto domeéstico, glicerol, agua residuaria de arroz parboilizado
e vinhaca) foram avaliados por Peixoto et al. (2012), a fim de analisar o potencial destes na
producdo simultanea de Hz e CHas, em batelada (25°C). Os autores relataram que o melhor
rendimento de H», a partir de aguas residuérias ricas em carboidratos, foi alcangado com altas
taxas de HAc/HBuU, ou seja, predominio da rota acética, assim como indicaram os resultados do
RALF 1. Dentre os substratos analisados a vinhaga apresentou melhores resultados em termos
de recuperacéo de energia, remoc¢do de matéria organica e producédo de hidrogénio. O segundo

melhor substrato foi o glicerol, no que se refere a recuperacéo de energia e remog&o de matéria



136

organica. Vale salientar que os melhores substratos para a producgdo de biogas apontados pelos
autores foram utilizados no presente trabalho.

Utilizando RALF (55°C) alimentado com glicerol (5 g DQO.L™?) e TDH de 3 h Ferreira
(2014) registrou predominancia de HAc e 1,3-PDO, com concentracdes de 0,2 e 1,1 g.L™,
respectivamente. Os valores registrados no RALF 1 foram ligeiramente superiores aos relatados
por Ferreira (2014), visto que foram alcangadas concentracdes de 0,7 + 0,3 g.L de HAc e 1,2
+ 0,4 de 1,3-PDO. Ambos os experimentos foram conduzidos na temperatura de 55°C e na
mesma configuracdo de reator (RALF), porém a concentracdo dos substratos adotada no
presente trabalho (10 g DQO.L™Y) foi distinta da concentracido empregada no trabalho de
Ferreira (2014) (5 g DQO.L™), além da codigestdo adotada no RALF 1 (75% DQO vinhaga +
25% DQO glicerol), o que pode justificar a diferenca nos valores obtidos.

Os principais metabdlitos soltveis observados nos experimentos de Ramos e Silva
(2020) foram HAC (18,8 + 1,6%, 876 + 179 mg.L ™), HBu (31,4 + 3,5%, 2144 + 316 mg.L™}),
HPr (13,2 +2,0%, 761 + 81 mg.L ™), HLa (10,2 + 0,4%, 711 + 54 mg.L™), &cido caprdico (HCa)
(10,2 +1,1%, 921 + 18 mg.L?) e 4cido isobutirico (HIsBu) (16,2 + 1,3%, 1108 + 334 mg.L ™).
No RALF 1 do presente estudo a concentracio de HAc (0,7 + 0,3 g.L?) foi similar a
concentracéo obtida pelos autores (0,9 + 0,2 g.L1). Contudo, diferente dos autores, no presente
estudo ndo foram detectados os &cidos latico, caprdico e isobutirico.

5.5.2 Metabdlitos soltveis detectados durante a operacdo do RALF 2

Durante a 1° fase de operacdo (55°C) do RALF 2 o 1,3-PDO foi predominou entre as
demais (1,2 = 0,4 g.L"Y com fracdo molar de 49,5%, seguido do HAc (0,3 + 0,02 g.L!) com
fracdo molar de 17,4%. O EtOH foi detectado somente durante a 1° fase de operagdo e
aparentemente ndo estd relacionado as alteracBes observadas na producdo de H,. Pode-se
sugerir que a presenca deste € decorrente do processo de destilacdo que permanece na vinhaca,
considerado etanol residual. Além destes, foram detectados o HBu (14,4%) e HPr (9,4%)
(Tabela 22).

A producgéo de HBu diminuiu durante a 2° fase de operacéo (60°C), de 14,4% para 6,2%
da fracdo molar e, ao longo da 3° fase, este metabolito nédo foi detectado no efluente. O mesmo
foi observado na fragcdo molar de HPr, que se manteve estavel nas duas primeiras fases (55 e 60
°C) (9,4 e 8,2%), porém ao elevar a temperatura para 65°C, nao foi detectado. Além disso, o
HAc (0,3 + 0,1 g.L ) e 1,3-PDO (1,2 + 0,2 g.LY) se mantiveram com valores constantes e

fragbes molares de 22,1% e 63,5%, respectivamente.
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Os metabdlitos solUveis detectados durante a 3° fase de operagéo (65°C) se restringiram
ao HAc (0,3+0,059.LY) e 1,3-PDO (1,1 + 0,3 g.L ™), apresentando fragdes molares de 22,4%
e 77,5%, respectivamente. As concentracGes destes foram constantes ao longo do experimento.
As Figuras 39 e 40 apresentam graficamente as concentracdes e as distribuicdes molares dos
metabdlitos detectados durante a operacdo do RALF 2.

Figura 39- ConcentracGes de metabdlitos soluveis produzidos no RALF 2 em funcgéo da

temperatura.
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Fonte: Elaboracéo prépria (2020).

O RALF 2 apresentou maiores concentrages de 1,3-PDO durante todas as fases de
operacdo, em relacdo aos dados obtidos do RALF 1. Vale salientar que, a principal diferenca
entre os dois reatores esta na proporcdo dos substratos utilizados na codigestdo. Em que, o
RALF 2 contém uma maior concentracdo de glicerol (5 g.L ™), correspondente a 50% DQO.
Enquanto que o RALF 1 contém 2,5 g.L* de glicerol, correspondente a 25% DQO. Com isso,

pode-se inferir que 0 aumento na concentracgdo de glicerol acarretou no aumento da producéo
de 1,3-PDO.
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Figura 40- Fragdo molar dos principais metabolitos produzidos no RALF 2.
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Fonte: Elaboracgao propria (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 0 excesso na
concentracdo de glicerol ocasionou aumento na concentragéo de 1,3-PDO e, consequentemente,
a diminuicdo de H>. Os autores sugerem que a clivagem do piruvato em acetil-CoA, sob
limitacdo de glicerol, produz mais Hz, porém quando o glicerol encontra-se em excesso no
meio, mais NADH; € utilizado para producéo 1,3-PDO.

Liuetal. (2011) relatam que os equivalentes de reducdo gerados na conversao de piruvato
em acetil-CoA sdo utilizados para reduzir a ferredoxina, que é reoxidada pela producao de H>
por meio da enzima hidrogenase. Porém, quando pouco H» é formado, os equivalentes de

reducdo sdo disponibilizados para a producdo de outros compostos reduzidos, como 1,3-PDO
(Equacao 9).

Glicerol (C3HsO3) — 1,3-Propanodiol (CsHgO>)
C3HsO3 + H, — C3HsO2 + H.0

9)

A via redutora de fermentacéo do glicerol ocorre devido ao estado altamente reduzido de
carbono no glicerol, cuja incorporacdo na massa celular gera equivalentes de reducdo. Desse

modo, a geracdo de nova biomassa, a partir de glicerol, resulta em maior quantidade de NADH>
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utilizado na transformacédo de glicerol em 1,3-PDO. Devido a esta transformacao resultar no
consumo liquido de equivalentes de reducdo, essa via fornece um meio para alcangar o
equilibrio redox na auséncia de aceptores de elétrons (YAZDANI; GONZALES, 2007).

Segundo Andaloussi, Amine e Petitdemange (1998), na fermentacéo de glicerol e glicose,
0 metabolismo da glicose fornece equivalentes de reducgéo para a formacéo de 1,3- PDO e ATP
para o crescimento celular. Além disso, o efeito da sacarose como cossubstrato, em reator em
batelada, sob condi¢des microaerdbias, foi explorado por Yang e Tian (2007) e, como resultado,
a presenca de sacarose otimizou significativamente a producéo de 1,3-PDO. Os autores sugerem
que a codigestdo é uma alternativa para otimizar a producéo de 1,3 PDO a partir do glicerol.

Como citado anteriormente, a razdo HBU/HAc é imprescindivel para um melhor
entendimento da producéo de H>. As mudancas nessa razdo sugerem alteracdes no metabolismo,
originadas de diversas condi¢cdes do meio, ou devido ao acimulo de produtos (KHANAL et al.,
2004). No RALF 2 as razbes HBu/HAc observadas foram de 1,22 e 0,41 para as temperaturas
de 55 e 60°C, respectivamente. Na temperatura de 65°C néo foi detectada a presenca de HBu
no efluente. Além disso, apesar de ter sido registrada menor razdo HBuU/HAc (0,41), na 2° fase
operacional (60°C), ndo houve producdo de H: (Figura 41). Os resultados indicam que
ocorreram mudangas no metabolismo microbiano, favorecendo a degradagéo de glicerol em
outros subprodutos. A conversdo de glicerol em 1,3-PDO através da via redutiva, consume
NADH da producdo de biomassa, ocasionando decréscimo na producdo de Hy. A diminuicdo
ou auséncia de Hz concomitante a produgéo 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- Razdo HBU/HAc e o HY ao longo da operacdo do RALF 2.
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Fonte: Elaboracéo propria (2020).

Alguns trabalhos da literatura de referéncia reportam tendéncias semelhantes as
observadas no presente estudo. Entre eles estd o trabalho desenvolvido por Temudo et al.
(2008), o qual avaliou a codigestdo de glicose e glicerol, em reatores quimiostaticos (30°C). A
concentragdo de substrato utilizada foi de 4 g DQO.L !, 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 codigestdo. Foi observado que
a adicdo de glicerol (2 g DQO.L™Y), no reator alimentado com glicose, causou um aumento
imediato de NADH dentro da célula, induzindo a producédo de 1,3-PDO e diminuindo o fluxo
de glicdlise. O rendimento maximo atingido de 1,3-PDO foi de 0,14 + 0,02 mol.C3 mol™. Uma
tendéncia similar foi observada no presente estudo, porém relacionado ao aumento da
concentragdo de glicerol, entre 0s RALFs 1 e 2 (RALF 1=25g.L! e RALF 2=5g.L"! de
glicerol). A qual acarretou 0 aumento da concentracdo de 1,3-PDO, nas temperaturas de 60 e
65°C.

Chookaew et al. (2014) operando UASB (40°C) com diferentes concentracdes de glicerol
(10, 20 e 30 g.L!) verificaram que, nas trés concentracbes de glicerol testadas, houve
predominancia de 1,3-PDO. A maior concentragdo foi registrada (9,0 g.L™!) com 20 g.L! de
glicerol e TDH de 12 h. No RALF 2, do presente trabalho, a concentracdo méaxima de 1,3-
PDO (1,3 g.L}) foi atingida na temperatura de 55°C e TDH de 4 h. Os autores sugerem que 0
registro de altas concentracdes de 1,3-PDO implica o dominio de Klebsiella sp. TR17, que foi
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imobilizada em granulos de lodo anaerébio com sucesso. Além disso, foi observado que
quando o glicerol estava em excesso no meio (>20 g.L 1), mais NADH; foi utilizado para a
formacéo de 1,3-PDO do que para a producéo de Ho.

A mesma tendéncia foi observada no estudo realizado por Sittijunda e Reungsang
(2020). No qual os autores analisaram a producéo 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.d?). Ao
utilizar glicerol puro, a producdo de 1,3-PDO foi de 58,06, 73,75, 88,28, 83,72 e 98,27
mmol.L?, obtidas em TCOs de 25, 380 37,5, 50, 62,5 e 75 g.L.d, respectivamente. A
producdo maxima de 1,3-PDO, 98,27 mmol.L?, foi obtida na TCO de 75 g.Lt.d?. Foi
observado acréscimo na producdo de 1,3-PDO com o aumento da TCO de 25 para 75 g.L.d?,
sugerindo que o aumento na concentracdo de substrato, favoreceu a conversdo de glicerol
em 1,3-PDO. As informacdes relatadas pelos autores reforcam que as mudancas nas proporcoes

de substratos, utilizadas no presente trabalho, alteraram o metabolismo microbiano.

5.5.3 Metabolitos soltveis detectados durante a operacdo do RALF 3

No RALF 3, o principal metabdlito produzido durante a 1° fase operacional (55°C) foi
o HAc (0,7 + 0,1 g.LY) com fragdo molar de 57,7%. Enquanto que o HPr, HBu e 1,3-PDO
foram produzidos em menores concentragdes (0,2 + 0,1 g.L?, 03 + 0,1 gL' e 0,2 +
0,02 g.L %, respectivamente). Durante a 2° fase operacional (60°C) os metabdlitos sollveis
detectados se restringiram a HAc (0,1 + 0,02 g.L ) e 1,3-PDO (0,1 + 0,001 g.L™1). J4 na 3° fase
foi observado predominancia de HBu (0,4 + 0,03 g.L!) com fracdo molar de 46,2%. Além
deste, foram detectados HPr, HAc e 1,3-PDO com concentrag@es similares de 0,1 + 0,03 g.L™,
0,1+0,01g.L e0,1+0,03g.L" respectivamente.

Apesar de ter se mantido estavel em relacdo a fracdo molar nas temperaturas de 55 e
60°C (57,7 e 55,3%), a concentracdo de HAc diminuiu na temperatura de 60°C (2° fase), de 0,7
+ 0,1 para 0,1 + 0,02 g.L™%. Vale salientar que, apesar das oscilagdes no percentual molar de
1,3-PDO (10,8 e 44,7%), nas duas primeiras fases (55 e 60°C), as concentragdes se mantiveram
estaveis durante todo o experimento (0,2 + 0,02 g.L1- 0,1 + 0,03 g.L}) (Tabela 25) (Figuras 42
e 43). Em suma, isto ocorreu devido as mudancgas 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 concentracdo de HAc e
incremento na concentracdo de HBu na corrente efluente ao reator, justificando a reducdo na

producédo de H previamente apresentada (item 5.4) (Figura 34).

Figura 42 - ConcentracGes de metabdlitos soltveis produzidos no RALF 3 em funcéo da
temperatura.
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Fonte: Elaboragdo propria (2020).

Quando comparado com os outros reatores (RALF 1 e 2), o RALF 3 apresentou baixas
concentragdes de 1,3-PDO durante todo o experimento (0,2 + 0,02 g.LY). Em contrapartida,
houve producdo fermentativa de Hz (PVH maxima de 1,6 + 0,4 L.d%L? e HY de 0,35 *
0,09 mmol H,.g DQO adicionada™), que pode ter acontecido em decorréncia do equilibrio entre
a concentracdo de matéria organica alimentada e o tempo de retencéo do substrato no reator.
Com isso, a conversdo microbiana do substrato ocorre antes de atingir o nivel critico de pressao
parcial de H (PARANHOS; SILVA, 2020). Devido ao fato de o RALF 3 conter menos vinhaga
(75% DQO glicerol e 25% DQO vinhaca), os &cidos produzidos via rota oxidativa a partir da
vinhaca ndo foram suficientes para atingir o nivel critico de presséo parcial de H2. Com isso, 0
consumo de Hz por microrganismos através da via redutiva de fermentacdo de glicerol nao foi
favorecido, o que justifica as baixas concentracOes de 1,3-PDO observadas durante a operagéo
do RALF 3.
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Além disso, alguns fatores podem contribuir para que a pressdo parcial de H> se
mantivesse baixa (10 a 10 atm). Um dos fatores confere-se a configuragéo do reator utilizado,
visto que o RALF possui alta velocidade ascensional, a fim de garantir a fluidizacdo do leito, o
que favorece o desprendimento de H> do meio liquido (LIN et al., 2006; ZHANG et al., 2007).
A temperatura, na faixa termofilica, também pode ter contribuido, uma vez que, em elevadas
temperaturas, a solubilidade de compostos gasosos presentes no meio liquido diminui e,
consequentemente, menores concentracbes de biogas estardo dissolvidas no reator
(LETTINGA; REBACZEEMAN, 2001). Como ja foi abordado previamente (item 3.3), a

retirada de H2 do meio forca a reacdo a ocorrer no sentido de formar mais Hz.

Figura 43- Porcentagem molar dos principais metabolitos produzidos no RALF 3.
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Fonte: Elaboragao prépria (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 ™), sugerindo que a temperatura de 65°C favoreceu a rota
de HLa (Reagéo 14) (MATSUMOTO; NISHIMURA, 2007). Além disso, embora esta rota seja
favorecida sob condi¢es de deficiéncia de substrato, 0 aumento da concentracdo de HBu

ocorreu, apesar da disponibilidade de substrato no meio.
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CH3COOH + 2CH3CHOHCOOH - H; + 3/2CH3CH2CH,COOH + 2CO; + H20 (14)

Assim como avaliada nos outros reatores, a razdo HBuU/HAc durante as trés fases
experimentais (55, 60 e 65°C) do RALF 3 estdo expostas na Figura 44. Na temperatura de 55°C
a razdo foi de 0,41, e na temperatura de 60°C o HBu néo foi detectado, contudo houve producéo
de Hz (PVH méxima de 1,6 + 0,4 L.d2.L" e HY de 0,31 + 0,07 mmol H,.g DQO adicionada™),
indicando que a principal rota fermentativa associada a producdo de H> compreendeu a via
acetica. Durante a temperatura de 65°C, a razéo obtida foi de 3,55, valor considerado alto para
a producéo de H, 0 que pode ser elucidado pela rota de baixo rendimento do HLa, observada

durante a 3° fase de operacdo (65°C).

Figura 44 - Razdo HBu/HAc e o HY ao longo da operacdo do RALF 3.
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Fonte: Elaboragao propria (2020).

E pertinente mencionar alguns trabalhos da literatura de referéncia que reportam a
influéncia da glicose no processo de fermentacdo com altas concentracGes de glicerol.
Conforme discutido por Tokumoto e Tanaka (2012), altas concentracdes de glicerol (75,7
g.L ™) néo séo facilmente degradadas por cultura mista, porém, foi constatado que, ao adicionar
glicose (3 ppm), no reator em batelada (30°C) a fermentacédo de H- e a degradacgéo de glicerol
foram estimuladas com PVH de 9,85 mL e HY de 0,11 mol.mol glicerol?, apds 7 dias de

incubacdo. Este cenario ocorreu devido ao crescimento especifico 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 continuo de bioconversdo. Dado o exposto, pode-se inferir
que a utilizacdo de vinhaca na codigestdo com o glicerol, no presente trabalho, auxiliou o
processo de fermentagé&o.

Tokumoto e Kashiwagi (2012) avaliaram o efeito de alguns cossubstratos, dentre eles a
glicose, na producéo de metano. O experimento foi realizado em batelada (30°C) com 0,4 mL
de soluco de glicerol a 75% (v.v!) (concentracdo do reator 6% (v.v!) e 3 ou 30 ppm de glicose
(ajustado a concentracdo desejada no reator). No 5° dia de incubacgéo, quando a producdo de
CHa estabilizou, 100 uL de solucdo de glicose a 750 ppm foram introduzidos no meio reacional.
A producdo de H> foi detectada apds cinco dias da adi¢do da glicose e a produgdo de metano
foi deslocada para 0 12° dia, visto que antes de adicionar 750 ppm a producdo de CH4 ocorria
no 5° dia. Os resultados sugerem que a glicose catalisou a degradacao de altas concentragdes
de glicerol e modificou a populagéo bacteriana dominante no meio, resultando na producdo de
H>. Assim como no trabalho descrito no parégrafo anterior, pode-se considerar que a glicose
atuou como promotor de fermentacao.

No estudo desenvolvido por Costa (2017), foi avaliado a producdo continua de Ho,
utilizando glicerol bruto (10 g.L ™) e cultura mista, em RALF termofilico (55°C), operado sob
variacdo de TDH (8 — 0,5 h). No TDH de 6 h, foi observado a maior concentracdo de 1,3-PDO
no efluente (1,62 + 0,25 g.L1). Contudo, no TDH de 4 h, foi registrada a menor concentragéo
deste metabdlito (0,3 + 0,1 g.L™). O experimento do autor foi realizado em condicoes
semelhantes as utilizadas no RALF 3, exceto pela concentracdo de glicerol utilizada no presente
trabalho (7,5 g.L %) e a codigestdo de dois substratos (vinhaca de cana-de-agtcar e glicerol).
Neste estudo as concentragdes 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 ™%, valores inferiores aos registrados por Costa (2017).

A producdo 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 influéncia do TDH aplicado (36, 28, 20 e 12 h). As maiores
concentragdes de 1,3-PDO foram obtidas nos TDHs de 20 e 28 h (1,3 g.L™!) com concentragéo
de glicerol de 26 g.L 1. No TDH de 12 h foi registrada a menor concentragéo de 1,3-PDO (0,1
g.L1). Os dados apresentados no estudo sugerem que para produzir 1,3-PDO, a partir de
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maiores concentracfes de glicerol, é necessario adotar maior TDH, o que inviabilizou maior
producdo de 1,3-PDO no RALF 3, visto que o TDH adotado foi de 4 h.

A partir destes trabalhos, foi observado a relevancia da codigestdo de vinhaca de cana-
de-agUcar e glicerol para a producdo fermentativa de H,. Além disso, diante dos resultados
apresentados ao longo deste tdpico fica evidente a predominancia da rota de formacéo de 1,3-
PDO na maioria das condi¢des avaliadas. Isto posto, o topico subsequente foi direcionado para

discussédo dos rendimentos e produtividades de 1,3-PDO.

5.5.4 Producéao Volumétrica e Rendimento de 1,3-Propanodiol

Na Tabela 26 estdo apresentados os valores de producdo volumeétrica (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-PDQOY 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* glicerolconsumidgo. POrém, na 3° fase
experimental (65°C) o 1,3-PDOY diminuiu para 0,03 * 0,01 mol 1,3-PDO.mol*
glicerolconsumido. A mesma tendéncia 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.Lt h%, contudo, com a elevacio da temperatura para 65°C a PV 1,3-PDO atingida
foi de 0,01 + 0,09 g.L ht,

No RALF 2 foi observado um padrao distinto, visto que com a elevacgdo 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*
glicerolconsumido. Na 3° fase experimental (65°C) o valor de 1,3-PDOY se manteve estavel com
0,85+ 0,21 mol 1,3-PDO.mol glicerolconsumidco. Em relagdo a PV 1,3-PDO o RALF 2 apresentou
0 mesmo padrdo observado no 1,3-PDOY. Na temperatura de 55°C foi registrado valor médio
de 0,41 + 0,11 g.L h'. Nas temperaturas de 60 e 65°C os valores médios se mantiveram
estaveis 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* glicerolconsumido. Durante a 2° fase experimental (60°C), foi atingido valor médio de
0,82 + 0,19 mol 1,3-PDO.mol™* glicerolconsumido € COM 0 aumento da temperatura para 65°C, 0
1,3-PDOY diminuiu para 0,39 + 0,13 mol 1,3-PDO.mol™* glicerolconsumidso. Enquanto que o
valores médios de PV 1,3-PDO permaneceram proximos com 0,05 + 0,01, 0,04 + 0,01 ¢ 0,03 +
0,02 g.Lt ht, 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? glicerolconsumico,  respectivamente, e o valor de 0,82 + 0,19
mol 1,3-PDO.mol* glicerolconsumido Observado no RALF 3, na temperatura de 60°C, visto que
estes valores foram proximos ao rendimento teorico de 1,3-PDO (1 mol 1,3-PDO.mol glicerol
1, indicando que a via de formagao de 1,3-PDO (Reagcéo 9) foi favorecida nestas temperaturas

e proporc¢oes adotadas.

Glicerol (CsHsO3) — 1,3-Propanodiol (CsHsO2)
C3HgOs3 + H2 — C3HgO:2 + H20

A partir da figura 45 é possivel observar a relagdo entre 0 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 reducéo
nos valores, indicando que, a temperatura de 65°C nédo favoreceu a producdo de H> e 1,3-PDOY.

Figura 45 - Relacdo entre HY e 1,3-PDOY no RALF 1.
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Jano RALF 2 (Figura 46), foi observado que o0 1,3-PDQOY se sobressaiu em relagéo ao
HY, durante todas as fases experimentais (55, 60, 65°C), sugerindo que ocorreu atividade
hidrogenogénica, através da via oxidativa, e 0 Hz produzido foi utilizado na via redutora,
consumindo H* na oxidacdo do NAD (PARANHOS; SILVA, 2020). Além disso, pode-se

9)
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observar que 0 aumento da temperatura para 65°C ndo ocasionou prejuizos 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 - Relagdo entre HY e 1,3-PDOY no RALF 2.

3

212 —s—13PDO {12

2 —o—HY

© 10 J11.0

S ¥ 3

— T S U . B

O gs - J (=}

S os 08 5

E =

O o8- J %

8 08 08

& g

:- 0.4 - 1 04 E

o —
£ =

> 02+ 402

O \

o

o

o 00 1 a o 40.0

7 1 ¥ 1 % Ll

55°C 80 85°C
Temperatura
Fonte: Elaboragao propria.
Figura 47- Relacdo entre HY e 1,3-PDOY no RALF 3.
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Para realizar uma melhor comparacdo dos dados relatados na literatura mencionada
neste topico, foram agrupados dados de desempenho de producdo volumétrica e rendimento de
1,3-PDO, a partir do glicerol (Tabela 27). Alguns valores relatados nos trabalhos estéo
préximos aos valores observados no presente estudo. Vale salientar que alguns fatores como
tipo de indculo, concentracdo de substrato, configuracdo do reator, meios nutricionais

utilizados, entre outros, podem interferir na produgéo-PDO.
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Tabela 26 - Producdo volumétrica e rendimento de 1,3-PDO obtidos nos RALFs, nas diferentes temperaturas.

Fases  Temperatura (°C) PV 1’?-PPO 1’3__PD(.)Y, 1’3_P[_)OY
(g.L.1h?Y)  (g1,3-PDO.g!gliceroleonsumido) (Mol 1,3-PDO.mol* glicerolconsumico)

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 95 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: Elaboracéo prépria (2020). PV1,3-PD: Produgéo 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 vinhaca + 25 DQO glicerol); RALF 2: (50% DQO vinhaga + 50 DQO glicerol); RALF 3: (25% DQO

vinhaga + 75 DQO glicerol).
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Tabela 27- Comparacdo do desempenho na producdo de 1,3"PDO entre os trabalhos reportados na literatura e o presente estudo.

Temperatura

Glicerol

PV 1,3-PDO

1,3-PDOY

Reator °C) (g.LY) Inoeulo (g.L h) (mol 1,3-PDO.mol glicerolcansumic) Referéncia
Fermentador trés .
estégios 37 o 1540 v 0,92 0,53 Cheng et al. (2007)
(5000 L)
Batelada 1,53 0,75
Batelada 40 P:20 K. pneumoniae Zhang et al. (2007)
> 0,79 0,70
alimentada
RALF 55 B: 10 Misto 0,27 0,80 Costa (2017)
Batelada 37 P: 30 . - 0,57* Paranhos e Silva
Misto
RALF 30 P: 26 . 0,31* (2018)
Paranhos e Silva
RALF 30 B: 2,0-17,1 Misto 194 1,05
(15g.LY) (10g.L (2020)
B: 25 0,32 0,31
RALF 60 B: 5,0 Misto 0,38 0,89 Este estudo
B:75 0,04 0,82

Fonte: Elaboracéo prépria (2020). P- Glicerol puro; B- Glicerol bruto. *Rendimento de 1,3PDO em g 1,3-PDO.g* glicerolconsumido. RALF 1: (75% DQO vinhaga + 25 DQO
glicerol); RALF 2: (50% DQO vinhaga + 50 DQO glicerol); RALF 3: (25% DQO vinhaga + 75 DQO glicerol).
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Cheng et al. (2007) utilizaram fermentador de trés estagios, sob temperatura mesofilica
(37°C), com volumes de 5, 50 e 5000 L, a fim de avaliar a producéo de 1,3-PDO. Para 0 ensaio
com volume de 5 L foi utilizada uma concentrag&o inicial de glicerol de 50 g.L™. O rendimento
obtido neste experimento foi de 0,36 g 1,3-PDO.molglicerolconsumido. Para os ensaios com
volume de 50 e 5000 L, a concentracéo inicial de glicerol utilizada variou entre 15 e 40 g.L™.
No fermentador de 50 L foi registrado rendimento de 0,52 g 1,3-PDO.mol* glicerolconsumido. OS
melhores resultados foram observados no reator com 5000 L de volume, com um rendimento
de 0,53 mol 1,3-PDO.g* glicerolconsumido € producgdo volumétrica de 0,92 g.Lth. O valor
maximo de rendimento obtido no presente estudo (0,89 mol 1,3-PDO.g* glicerolconsumido) foi
superior ao valor observado pelos autores, contudo o valor de PV 13-PDO (0,38 + 0,06 g.L*h-
1 foi inferior.

Os valores de rendimento relatados por Zhang et al. (2007) foram proximos aos
observados no presente estudo. Os autores utilizaram Klebsiella pneumoniae, glicerol puro (20
0.L1) e 6 g (NH4)2 SO4.L2, como fonte de nitrogénio, para avaliar a producédo de 1,3-PDO.
Durante a fermentacdo em batelada (40°C) foi registrado concentragdo de 12,2 g.L* de 1,3-
PDO, rendimento maximo de 0,75 mol 1,3-PDO.mol* glicerolconsumido € produgdo volumétrica
de 1,53 g.h1 L. Para as fermentagGes em batelada alimentada, apesar da concentragéo de 1,3-
PDO ter aumentado (38,1 g.L 1), os valores de rendimento e producéo volumétrica diminuiram
(0,70 mol 1,3-PDO.mol glicerolconsumido € 0,79 g.n1LL, respectivamente).

Ao variar o TDH (0,5-8 h), Costa (2017) observou os maiores valores de producdo
volumétrica (0,27 + 0,04 g.L*h?) e rendimento (0,80 + 0,15 mol 1,3-PDO.mol*
glicerolconsumido) N0 TDH de 6 h. Para uma melhor comparacao, a condicao 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 concentracdo de glicerol
utilizada (7,5 g L) foi a mais proxima da concentragdo adotada pelo autor (10 g.L™?). Nestas
condicBes, o valor de rendimento obtido no presente trabalho (0,46 mol 1,3-PDO.mol*
glicerolconsumido), foi superior ao valor registrado pelo autor (0,14 + 0,06 mol 1,3-PDO.mol*
glicerolconsumido). Contudo, em relagdo a producdo volumétrica os valores foram levemente
semelhantes, dado que a produgéo volumétrica no presente estudo foi de 0,05 g.L™* h'te o valor
obtido pelo autor foi de 0,08 g L™ h™.

Paranhos e Silva (2018) avaliaram a producdo de 1,3-PDO a partir do glicerol em
reatores em batelada e continuo, utilizando meio nutricional otimizado. No reator em batelada
as concentragdes de glicerol (22-30 g.L™), KH2PO4 (1,5-2,0 g.L™?) e vitamina B12 (7-8 mg.L™?)

variaram dentro da faixa determinada. Sob essas condi¢des 0 maior rendimento registrado foi
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de 0,57 g 1,3-PDO.g? glicerolconsumido. No RALF continuo, foi utilizado 26 g.L de glicerol,
1,5 g.L ™ de KH2PO: e 7,8 mg.L* de vitamina B12. O valor maximo de rendimento observado
(0,31 g 1,3-PDO.g™? 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 diferenca entre os valores obtidos, entre eles a
concentragéo de glicerol e temperatura.

Os autores Paranhos e Silva (2020) registraram taxa maxima de producao volumétrica
de 1,3-PDO (1,04 g.h'* L) utilizando 15 g.L* de glicerol e TDH de 2 h. O rendimento maximo
de 1,3-PDO registrado foi de 1,05 mol 1,3-PDO.mol glicerolconsumido, Utilizando 10 g.L* de
glicerol e TDH de 9,24 h. Os valores obtidos pelos autores foram superiores ao observados no
presente trabalho, visto que a maior producdo volumétrica de 1,3-PDO foi de 0,41 g.ht Lt
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 contribuido com a diferenca nos dados obtidos.

5.6 BALANCO DE MASSA

O balango de massa foi realizado com base nos dados da DQO total dos metabo6litos
sollveis presentes no efluente, do glicerol e carboidratos remanescentes e dos solidos suspensos
volateis, considerando as medicdes em DQO equivalente (Tabela 28). A diferenca entre a DQO
total e a DQO medida nos RALFs 1, 2 e 3 estdo apresentados nas Tabelas 29, 30 e 31. Pode-se
notar que em todas as fases operacionais dos reatores, houve diferenca percentual significativa,
apresentando diferenca negativa, 0 que pode ser atribuido a metabolitos no efluente que nédo

foram detectados.
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Tabela 28- DQO equivalentes utilizadas nos célculos dos balan¢os de massa.

DQO equivalente

Componente [g componente. g DQO]

HPr 151

HAC 1,06

EtOH 2,09

HBuU 1,82

1,3- PDO 1,68
Glicerol 1,22
Sacarose 1,12
SSv 1,34

Fonte: Bernal (2018).



Tabela 29- Balanco de massa da fracdo soltvel em relacdo a DQO total efluente do RALF 1.
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DQOsy DQOmedida
(gL

Diferenca
+

Metabolitos
Fase HPr HAc EtOH HBu
1 061 0.72 0.00 0.95
2 0.21 076 0.00 0.39
3 0.34 048 0.00 1.45

8.87
7.23
7.74

-15.3%
-18.5%
-31.0%

Fonte: Elaboragdo propria (2021).

Tabela 30- Balanco de massa da fracdo soltvel em relacdo a DQO total efluente do RALF 2.

DQOs
(gL

DQOmedida

Diferenca
+

Metabolitos

Fase HPr HAc EtOH HBu
1 035 037 030 0.78
2 0.22 035 0.00 0.24
3 0.00 0.28 0.00 0.00

7.28
7.63
9.21

-29.7%
-29.2%
-25.0%

Fonte: Elaboragao propria (2021).
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Tabela 31- Balanco de massa da fracdo soltvel em relacdo a DQO total efluente do RALF 3.

RALF 3

Metabalitos _ )
Glicefiu Ceflu SO4* SSVv DQOy DQOmedica Diferenca

Lt LY (gLt Lt Lt L

Fase HPr HAc EtOH HBu 13-PDO &) @l ey e e el 7
1 034 074 000 052 028 8.28 019 0.0 0.36 1071 11.34 5.6%
2 000 014 000 000 023 6.91 033 0.0 0.21 783 1194  -34.5%
3 021 012 000 072 0.9 9.03 039 0.00 0.17 1083 1256  -13.8%

Fonte: Elaboragéo propria (2021).
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6 CONCLUSOES

Com suporte nos resultados obtidos durante a operacdo dos RALFs para a producéo de

H> e 1,3-PDO, a partir da codigestdo de vinhaca de cana-de-agUcar e glicerol, conclui-se que:

Os maiores valores de producéo de Ha registrados no presente trabalho foram obtidos
no RALF 1 (75% DQO vinhaca + 25% DQO glicerol), com PVH méxima de 2,92 +
0,45 L.h"t L e HY de 0,74 mmol Hz g DQOadicionada . Os valores maximos registrados
no RALF 2 (50% DQO vinhaca + 50% DQO glicerol) e RALF 3 (25% DQO vinhaca +
75% DQO glicerol) foram menores. No RALF 2 a PVH méxima foi de 0,6 + 0,06 L.d"
1Lte 0 HY de 0,16 mmol Hzg DQO adicionada. J4 no RALF 3, a PVH maxima foi
de 1,6 + 0,4 L.dLL? e 0o HY foi de 0,35 mmol H>g DQO adicionada™. Quanto a
producdo de 1,3-PDO, os maiores valores foram observados no RALF 2 (50% DQO
vinhaga + 50% DQO glicerol), com PV 1,3-PDO de 0,41 + 0,11 g.L* he 1,3-PDOY
de 0,89 + 0,26 mol 1,3 PDO.mol™ glicerolconsumido. E 0S 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 maximos relacionados a producdo de H, foram obtidos nas temperaturas de
55°C para 0s RALFs 1 e 2. No RALF 3 a PVH maxima e o HY foram registrados na
temperatura de 60°C. E pertinente sugerir que durante a 3° fase (65°C) dos RALFs 1,
2 e 3 ocorreu sintese de células, visto que em maiores temperaturas 0 crescimento
celular liquido é menor e a producéo celular necessita compensar essa perda. O mesmo
foi observado na 2° fase (60°C) do RALF 2. A elevada temperatura pode ter causado
alteracfes no metabolismo dos microrganismos, implicando prejuizo a producéo de H».
O valor méximo de PV 1,3-PDO foi obtido na temperatura de 55°C, enquanto que 0
1,3-PDOY maximo foi obtido na temperatura de 60°C, ambos no RALF 2. Além disso,
notou-se que a temperatura de 65 °C ndo implicou prejuizo na producéo de 1,3-PDO,
no RALF 2, visto que os valores de PV 1,3-PDO e 1,3-PDOY mantiveram-se estaveis.
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
producdo de Ho, 0 aumento da temperatura exerceu influéncia negativa na producéo de
1,3-PDO.
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Os principais metabolitos obtidos foram: 1,3-PDO, HAc e HBu. Verificou-se um
predominio da rota de formagdo de 1,3-PDO na maioria das condi¢cdes avaliadas. A
influéncia das proporcoes de substratos sobre as producdes de alcoois e &cidos variaram

de acordo com a temperatura utilizada.
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