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RESUMO
O soro de queijo e o glicerol séo subprodutos da industria de laticinios e do biodiesel gerados
abundantemente e, podem ser utilizados no processo de digestdo anaerébia para geracao de
energia devido ao elevado teor orgénico que apresentam. A adoc¢do da digestdo anaerdbia em
dois estagios associada a aplicacdo de co-substratos traz diversas vantagens, como incrementos
nas remocdes de DQO e produgdes de Hz e CH4. Neste contexto, o objetivo deste trabalho foi
avaliar a co-digestdo de soro de queijo e glicerol em reator anaerébio de leito fluidizado
(RALF) utilizando processo dois estagios, e verificar como a taxa de carregamento organico
(TCO) e temperatura afetaram a produgdo de Hz e CH4. Assim, a co-digestéo foi realizada em
reator metanogénico termofilico de estagio tnico (RU-T) com TCO de 2 a 20 gDQO.L1.d*
aplicando tempo de detencdo hidraulico (TDH) de 24 h. Ap6s determinada a concentracéo
6tima, o efeito do TDH foi avaliado em 24, 20 e 16 h. No processo em dois estagios, a TCO
do reator acidogénico do primeiro estagio (RA-T) foi aumentada de 60 a 120 gDQO.L1.d*
(TDH 4 h). No reator metanogénico do segundo estagio além do aumento da TCO de 2 a 20
gDQO.LL.d! (TDH de 24 h), foi investigado o efeito da temperatura utilizando um reator
termofilico (RS-T) e um mesofilico (RS-M). No RU-T, a TCO de 10 gDQO.L™.d"! apresentou
o melhor desempenho, com rendimento de metano (MY) de 253,0 NmL CH4.gDQO¢ons €
producdo volumétrica de metano (PVM) de 3,2 L CH4.L.d? . Na avaliacdo do TDH, o TDH
de 20 h forneceu 0 MY maximo de 292,5 NmL CH4.gDQOons, enquanto a PVM maxima foi
observadano TDH de 16 h (5,1 L CH4.L.d™%). Acido acético e propidnico foram os metab6litos
dominantes. No processo em dois estagios, o RA-T forneceu rendimento e producdo
volumétrica de hidrogénio de 1,7 mmol H..gDQO %4y e 3,9 L Hz.L1.d%, ambos na TCO de 90
gDQO.L.d?, tendo como principais metabdlitos acido butirico e acético. O RS-M produziu
0s maiores MY e PVM, iguais a 273,2 NmL CH4.gDQO¢ons € 5,8 L CH4.L1.d na TCO de 20
gDQO.L1.d™ Ja o RS-T exibiu MY de 269,9 NmL CH4.gDQOonsna TCO 10 gDQO.Lt.d?
e PVM de 4,4 L CHsLtd? em 20 gDQO.L%.d™. Acido acético e isobutirico foram os
principais metabdlitos. Por meio de anélise de sequenciamento, identificou-se como género
dominante no RA-T Themoanaerobacterium. No RS-M e RU-T as archaeas mais abundantes
foram do género Methanobacterium e no RS-T Methanothermobacter. De forma geral, atesta-
se que TCO acima de 10 gDQO.L1.d? foi prejudicial a0 RU-T e RS-T, enquanto 0 RS-M
demonstrou estabilidade em 20 gDQO.L™.d. O processo em dois estagios exibiu melhor
desempenho, entretanto, considerando os resultados da avaliagdo do TDH no RU-T, verifica-
se a possibilidade de aplicar menores TDH no segundo estagio para maiores produgdes de CHa.

Palavras-chave: Efeito da TCO. Efeito da Temperatura. Dois estagios. Glicerina. 16S rRNA
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ABSTRACT

Cheese whey and glycerol are by-products of the dairy and biodiesel industry, respectively.
Both by-products are highly produced and can be used in the anaerobic digestion process for
energy generation due to their high organic content. The adoption of two-stage anaerobic
digestion associated with the application of co-substrates brings several advantages, such as
increases in COD removal and production of Hz and CHa. In this context, the objective of this
research was to evaluate the co-digestion of cheese whey and glycerol in an anaerobic fluidized
bed reactor (AFBR) using a two-stage process, and to verify the effect of organic loading rate
(OLR) and temperature on the production of H2 and CH4. Thus, the co-digestion was performed
in a thermophilic methanogenic reactor (RU-T) by increasing the OLR from 2 to 20
gCOD.Lt.d?, with a hydraulic retention time (HRT) of 24 h. After the optimal concentration
determination, the HRT was decrease from 24 to 20 and 16 h. For the two-stage process, the
OLR of the acidogenic reactor (RA-T) was increased from 60 to 120 gCOD.L.d? (HRT 4 h)
and of the methanogenic reactor from 2 to 20 gCOD.L™.d? (HRT 24 h). Besides, the effect of
temperature was investigated in the second stage using a thermophilic (RS-T) and a mesophilic
(RS-M) methanogenic reactor. RU-T showed the best performance in the OLR of 10
gCOD.Lt.d?, with methane yield (MY) of 253.0 NmL CHs.gCOD%em and methane
production rate (MPR) of 3.2 L CHa4.L.d™%. In the HRT evaluation, the HRT of 20 h provided
the maximum MY of 292.5 NmL CH4.gCOD}em, while the maximum MPR was observed in
the HRT of 16 h (5.1 L CHa.L™.d}). Acetic and propionic acid were the dominant metabolites.
Regarding the two-stage process, the RA-T provided a yield of 1.7 mmol H,.gCOD,,p and
hydrogen production rate of 3.9 L Hz.L™.d™%, both in the OLR of 90 gCOD. L*.d?, with butyric
and acetic acid as main metabolites. RS-M produced the highest MY and MPR, equal to
273.2 NmL CH4.gCOD}em and 5.8 L CHa.L™1.d? in the OLR of 20 gCOD.L™.d. The RS-T
showed MY of 269.9 NmL CHsgCODen in OLR 10 gCOD.L.d? and MPR of
4.4 L CHsLtdt in 20 gCOD.Lt.d™. Acetic and isobutyric acid were the main metabolites.
Through sequencing analysis, was identified as dominant genus in RA-T
Themoanaerobacterium. Archaeas of the genus Methanobacterium was the most abundant in
RS-M and RU-T, while the genus Methanothermobacter was in RS-T. In general, it is verified
that OLR above 10 gCOD.L™.d* was harmful to RU-T and RS-T, while RS-M showed stability
at 20 gCOD.L.d. The two-stage process showed better performance, however, considering
the results of the HRT evaluation in the RU-T, there is the possibility of applying smaller HRT
in the second stage for higher CH4 production.

Keywords: OLR effect. Temperature effect. Two-stage. Glycerin. 16S rRNA
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SECEX: Secretaria de Comércio Exterior
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SST: sélidos suspensos totais
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1. INTRODUCAO

O consumo mundial de energia vem sofrendo um crescimento acentuado desde a
Revolugdo Industrial, sendo os recursos de origem fossil a base energética para o
desenvolvimento da sociedade ao longo dos anos (GOLDEMBERG, 2009). No entanto, devido
aos problemas ambientais gerados pelo consumo destes recursos e a finitude desses materiais,
uma intensa busca por fontes alternativas é observada atualmente, na qual o objetivo é a
diversificacdo do setor energético, tornando-o cada vez mais renovavel.

Diante das circunstancias apontadas, o hidrogénio mostrou-se um potencial carreador
energético, pois apresenta um elevado poder calorifico, 120 MJ.kg™, em comparagio com
alguns combustiveis fdsseis, como a gasolina (46,4 MJ.kg?') e o diesel automotivo
(45,6 MJ.kg™), e com o etanol (29,6 MJ.kg™?) (NI et al., 2006). O gas metano também se mostra
favoravel para o cenario energético renovavel devido ao alto potencial calorifico que dispde,
50 MJ.kg?, o qual pode ser utilizado, por exemplo, para geragdo de energia elétrica e co-
geracdo. No entanto, apesar de suas vantagens, a aplicabilidade desses combustiveis gasosos
em larga escala enfrenta como dificuldade seu armazenamento e transporte em razéo da baixa
densidade que possuem. Uma maneira de minimizar tais problemas seria a adoc¢ao de processos
nos quais a producao e consumo de Hz e CH4 sejam realizadas no proprio local onde se encontra
a matéria prima, possibilitando também uma descentralizacdo da producéo de energia.

Os processos bioldgicos acabaram ganhando atencdo na producao de Hz e CH4, devido
ao carater sustentavel que apresentam, pois € possivel utilizar recursos de origem nado-féssil,
como rejeitos industriais e domésticos, e diminuir 0s impactos ambientais que seriam
ocasionados pelo descarte da matéria organica ndo estabilizada destes materiais. Outra
caracteristica que faz desta técnica promissora é o fato de os microrganismos atuarem em
condi¢bes ambientes, ao contrario do que ocorre nos processos eletroliticos e térmicos que
necessitam de muita energia (DAS; VEZIROGLU, 2008). Na digestdo anaerdbia, o processo
ocorre na auséncia de oxigénio, resultando na conversdo de compostos organicos complexos,
como carboidratos, proteinas e lipidios, em metano e gas carbénico (CAMPOS, 1999). O
hidrogénio € um produto intermediario neste processo e, portanto, para sua obtencdo é
necessario interromper o seu consumo na fase metanogénica. Como a digestao anaerébia deve
ser interrompida antes da metanogénese para que o H» possa ser coletado, a matéria organica
presente inicialmente acaba por ndo ser removida. Além disso, ndo se obtém CH4 como
produto. Uma maneira de solucionar essa questdo é adotar uma producao em dois estagios, na
qual € possivel a producdo simultanea de H2 e CHs (CREMONEZ et al., 2021). No primeiro

estagio tem-se a producdo de H», ocasionada pela atividade de microrganismos acidogénicos,



21

e no segundo estagio é realizada a metanogénese, produzindo CHas. A separacdo das fases
acidogénica e metanogénica ainda pode proporcionar maiores producdes de metano devido a
possibilidade de estabelecer em cada reator as condi¢Ges mais apropriadas para realizagdo das
atividades metabdlicas especificas de cada grupo de microrganismos (GIOANNIS et al., 2017).
Além de incrementos na producdo de metano, a aplicacdo do processo em dois estagios
apresenta maior tolerancia a elevadas taxas de carregamento organico, maior estabilidade e
maiores eficiéncias de remoc¢do de matéria organica do que 0 processo em estagio Unico
(CREMONEZ et al., 2021), ou seja, quando todas as etapas de conversdo do substrato
acontecem em um unico reator.

Dentre os reatores utilizados na digestao anaerobia, seja em estagio Unico ou em dois
estagios, o reator anaerdbio de leito fluidizado (RALF) possibilita tratamento eficiente de
materiais solUveis ou suspensos que sdo altamente biodegradaveis. Tal fato se deve a sua
tolerancia a altas taxas de carregamento organico e a possibilidade da utilizacdo de baixos
tempos de detencéo hidraulica (TDH), além de possuir um eficiente contato entre o substrato e
a biomassa, e elevados coeficientes de transferéncia de massa (MAO et al., 2015; RAMOS;
SILVA, 2020). Dessa forma, este biorreator é adotado no tratamento de diferentes materiais,
como vinhaca de cana-de-agucar (SANTOS et al., 2014; REIS et al., 2015), soro de queijo
(OTTAVIANO et al.,, 2017; SILVA et al., 2019), glicerol (NAZARETH et al., 2018),
manipueira (AMORIM et al., 2014; ROSA et al., 2014a), glicose (BARROS; SILVA, 2012;
YESHANEW et al., 2016; CISNEROS-PEREZ et al., 2017), entre outros (FERNANDEZ et
al., 2008; GULSEN; TURAN; ARMAGAN, 2004; KUO et al., 2011; WElI et al., 2011), sendo
observado também seu emprego em operacfes em dois estdgios (BULL; STERRITT;
LESTER, 1984; WU et al., 2017; RAMOS; SILVA, 2020; RAMOS et al., 2021). No entanto,
0 uso da configuracdo em dois estagios neste reator ainda é uma area pouco explorada, ndo
sendo observado na literatura muitos trabalhos a respeito.

No contexto atual, a digestdo anaerdbia tem sido amplamente estudada como maneira
de reaproveitamento de diferentes residuos, como por exemplo glicerol residual e soro de
queijo (WAINAINA et al., 2019). O soro de queijo é um subproduto da industria de laticinios,
composto por alta quantidade de matéria organica biodegradavel (50 — 102 gDQO.L™?)
(CARVALHO; PRAZERES; RIVAS, 2013). Devido ao seu elevado contelido organico e suas
propriedades fisico-quimicas, como por exemplo o pH variavel (3,3 —9,0), este subproduto por
muitas vezes pode ser tratado como um residuo prejudicial ao meio ambiente caso ndo ocorra
0 aproveitamento do soro de queijo e sua destinacdo final seja o descarte (PRAZERES;
CARVALHO; RIVAS, 2012). Estima-se que apenas metade do volume de soro de queijo
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gerado seja reutilizado, sendo os outros 50% descartados no meio ambiente sem tratamento
(ASUNIS et al., 2020). Por apresentar matéria organica altamente biodegradavel e se tratar de
um residuo rico em carboidratos (0,18 — 60 kg.m™ de lactose) (PRAZERES; CARVALHO;
RIVAS, 2012), o soro de queijo tem sido estudado por diversos autores para producgédo de
hidrogénio (PERNA et al., 2013; ROSA, 2014; RAMOS et al., 2020) e de metano
(FERNANDEZ et al., 2015; JO; KIM; LEE, 2016; CRUZ-SALOMON et al., 2020), sendo
observado na literatura ao aplicar reatores continuos rendimentos de até 5,8 mmol de
H2.gDQO™ (OTTAVIANO et al., 2017) e de 0,28 — 0,34 L de CH4.gDQO* (JO; KIM; LEE,
2016). Além da utilizacdo deste substrato em processos de fermentacédo e digestdo anaerobia
em estagio Unico, observa-se também a sua aplicabilidade em operacGes em dois estagios
(ANTONOPOULOU et al., 2008; DAREIOTI; KORNAROS, 2015; FERNANDEZ et al.,
2015; FONTANA et al.,, 2018b; VENETSANEAS et al., 2009; ZHONG; STEVENS;
HANSEN, 2015).

Apesar dos resultados favoraveis a producao de biogas, a digestdo do soro de queijo
pode apresentar problemas referentes a acimulo de &cidos organicos volateis devido a baixa
alcalinidade que possui (ASUNIS et al., 2020). Assim, a aplicagdo de co-substrato com alta
capacidade de tamponamento, como por exemplo glicerol (LOVATO et al., 2016), seria uma
estratégia razoavel para contornar esse problema. Glicerol é o principal subproduto da
producdo de biodiesel, comumente aplicado no setor farmacéutico, alimenticio e cosmético
(MONTEIRO et al., 2018). Apesar da sua versatilidade com relagdo a sua utilizagdo em
diferentes segmentos industriais, o volume gerado deste composto tem sido capaz de suprir a
sua demanda e ainda se verifica um excedente de glicerol (MONTEIRO et al., 2018). Esse
excedente acaba se tornando um residuo do processo que deve ser tratado antes de seu descarte
em razdo do elevado nivel poluidor que possui. Assim, a aplicacdo do glicerol como co-
substrato para producdo de biogas pode agregar valor a este residuo e beneficiar a producéo de
H> e CH4 nos processos anaerdbios, sendo observado seu uso recorrentemente (RIVERO;
SOLERA; PEREZ, 2014; ZAHEDI et al., 2016, 2018; CHOU; SU, 2019; PEREYRA et al.,
2020). Como atestado por Lovato et al. (2017) e Lovato et al. (2016), a co-digestdo do soro de
queijo com o glicerol é uma estratégia interessante para producdo de Hz e CH4, ja que
incrementos na producdo desses biocombustiveis podem ser observados em relagdo a mono-
digestdo do soro e a mono-digestdo do glicerol. De maneira geral, além de auxiliar no controle
do pH, a adog&o de co-digestéo possibilita diluicdo de substancias toxicas e/ou inibitorias para
0 processo, aumento na quantidade de matéria organica biodegradavel, complementacéao

nutricional, sinergismo microbiano e incrementos no rendimento de H, e CHa
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(ALBUQUERQUE; RATUSZNEI; RODRIGUES, 2019; GHIMIRE et al., 2017; LOVATO et
al., 2017).

Apesar de ter se mostrado promissora, a co-digestdo do soro de queijo e glicerol ainda
ndo foi amplamente estudada na literatura, sendo observados poucos trabalhos, os quais
aplicaram condicdo mesofilica e reatores do tipo batelada (MIRZOYAN; TRCHOUNIAN;
TRCHOUNIAN, 2019), batelada sequencial com biomassa imobilizada (AnSBBR) (LOVATO
et al., 2016, 2017, 2020) e reator de leito granular expandido (EGSB) (LOPES; RAMOS;
SILVA, 2017). Neste contexto, este trabalho tem como objetivo estudar a co-digestdo do soro
de queijo e do glicerol em reator anaerobio de leito fluidizado (RALF) utilizando processo de

digestdo anaerdbia em dois estagios para recuperacao energética de Hz e CHa.

Hipdteses e objetivos
Com base nos fundamentos tedricos envolvidos no processo estudado e observando o
comportamento e os resultados referentes a fermentacdo/digestdo anaerdbia de soro de queijo

e glicerol na literatura, foram tracadas as seguintes hipoteses e objetivos para este trabalho:

Hipdtese 1: A co-digestdo do soro de queijo com o glicerol ird apresentar desempenho estavel
na producdo de H> e CH4 em reator RALF, j& que a utilizacdo desses substratos em RALF se
mostrou eficiente (COSTA et al., 2021; KARADAG et al., 2015; OTTAVIANO et al., 2017,
SIMOES et al.,, 2021). Apesar da digestido anaerébia do glicerol também apresentar
acidificacdo do meio, a literatura aponta que este fato ocorre quando proporcao a partir de 1%
é utilizada, sendo que abaixo deste valor o glicerol exerce sua capacidade tamponante
eficientemente (FERREIRA; VOLSCHAN JR; CAMMARQOTA, 2018a). Neste trabalho, a
proporcdo de glicerol variou de 0,08-0,8%. Espera-se também que sejam observadas as maiores
producoes de H2 e CH4 nas maiores concentragoes afluente aplicadas, devido a disponibilidade
de fontes de C para os microrganismos. No entanto, acredita-se que no intervalo de
concentragdo de substratos estudado seja atingido o ponto de sobrecarga do reator, no qual o
acréscimo da TCO se torna prejudicial ao processo.
= Objetivo: Avaliar a estabilidade e continuidade da producgdo de hidrogénio e metano
em reator anaerdbio de leito fluidizado (RALF) e avaliar como o0 aumento na TCO por
meio de varia¢fes na concentracdo de substrato afeta o processo em estagio Unico e em

dois estagios.
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Hipdtese 2: O decréscimo no TDH no reator metanogénico de estdgio unico resultard em
desempenhos inferiores ao apresentado no TDH de 24 h, uma vez que na digestdo anaerobia
de soro de queijo verifica-se instabilidades com aplicacdo de baixos TDH, sendo usualmente
utilizado TDH em torno de dias (ASUNIS et al., 2020).

= Objetivo: Avaliar a influéncia do tempo de detencao hidraulica (TDH) na producéo de

metano no reator metanogénico de estagio Unico.

Hipdtese 3: O processo em dois estagios apresentara resultados melhores do que o processo em
estagio Unico sob as mesmas condi¢cdes operacionais, como consequéncia da otimizacdo de
parametros em cada etapa da digestdo anaerobia. Além disso, problemas referentes a
acidificacdo do reator e, consequentemente, adequacao as condi¢Oes apropriadas para atividade
das archaeas metanogénicas serdo minimizados, uma vez que a etapa acidogénica e
metanogénica ocorrerdo em reatores separados.
= Objetivo: Comparar os resultados de consumo de substratos, DQO, rendimento e
producdo volumétrica de metano do processo em dois estagios com 0 processo em
estagio Unico e determinar o potencial energético de cada condi¢do estudada. Além
disso, objetiva-se correlacionar as comunidades microbianas determinadas nos reatores

aos seus respectivos desempenhos.

Hipdtese 4: O processo em dois estadgios com a configuracdo reator acidogénico termofilico
seguido de reator metanogénico termofilico fornecera produgdes de CH4 mais elevadas do que
a configuracao reator acidogénico termofilico seguido de reator metanogénico mesofilico, uma
vez que a literatura aponta maiores taxas de reacdo e producdo de biogas em sistemas
termofilicos (COSTA et al., 2021; NIE et al., 2021).
= Obijetivo: Analisar o efeito da temperatura nos reatores metanogénicos do processo em
dois estagios, e assim determinar qual configuracdo é mais adequada: reator
acidogénico termofilico seguido de reator metanogénico termofilico, ou reator

acidogénico termofilico seguido de reator metanogénico mesofilico;
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serdo abordados alguns conceitos para fundamentacéo deste trabalho,
além de apresentar os principais resultados observados na literatura referentes a producéo de
hidrogénio e metano por meio do processo de digestdo anaerdbia. Maior énfase serd dada as
pesquisas que utilizaram soro de queijo e glicerol como substratos, e aplicaram a co-digestdo e

a producdo sequencial de H> e CH4 adotando um sistema em dois estagios.

2.1. Energia renovéavel e sua importancia

Com o crescimento populacional e desenvolvimento da industria a partir do século
XIX, a demanda por energia tornou-se uma das principais questfes da sociedade. Baseado
inicialmente no consumo de biomassa (madeira e residuos agricolas), 0 cenario energético
sofreu uma consideravel mudanca com a insercdo dos motores de combustdo interna,
prevalecendo dessa forma o uso do carvdo como fonte de energia e, posteriormente, décadas a
frente, a utilizacdo do petroleo e gas natural (GOLDEMBERG, 2017). Atualmente, as energias
ndo renovaveis constituem grande parte da oferta energética mundial (cerca de 86,3%, segundo
a EPE). No entanto, o seu uso acarreta a emissdo de gases intensificadores do efeito estufa,
como 0 CO», os quais séo prejudiciais ao meio ambiente. Dessa forma, as fontes renovaveis
estdo sendo cada vez mais inseridas no mercado com o objetivo de diversificar a matriz
energética dos paises e, consequentemente, mitigar mudangas climaticas. Além de colaborarem
com a questdo da emissdo de poluentes, as fontes alternativas de energia sdo um escape a
dependéncia de precos e disponibilidade dos combustiveis fosseis. Assim, a obtencdo de uma
matriz energética mais limpa tornou-se propdsito da sociedade, e diversas fontes alternativas
tém sido exploradas, juntamente com o desenvolvimento de novas tecnologias, para que essa
por¢do de energia se torne maior.

O Brasil possui matriz energética com consideravel parcela de fontes renovaveis, as
quais, em 2019, compuseram 46,1% da oferta interna, como apresentado na Figura 1, sendo
superior @ média mundial determinada em 2017 de 13,9% (EPE, 2020). Entretanto, destaca-se
que, apesar de renovaveis, algumas fontes exploradas no Brasil, como a energia hidraulica, ndo
sdo consideradas sustentaveis, pois seu uso acarreta impactos ambientais causados com a
mudanca do curso de rios, alagamento de &reas, dentre outros fatores.

A parcela de biogas na oferta interna de energia brasileira encontra-se incluida na
secdo ‘outras renovaveis’, e ainda é muito baixa em comparacdo as demais fontes,
correspondendo a 1,3% da soma de ‘outras renovaveis’, ou seja, menos de 0,1% da oferta total.

De acordo com o Balango Energético Nacional de 2020, os estados do Rio de Janeiro e Sdo
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Paulo séo os que possuem maior capacidade instalada de geracdo de eletricidade a partir de
biogés.
W  Dperivados dacana / Sugar

cane products
18,0%

® Lenha e carvio vegetal /
Firewood and charcoal
8,7%

Hidraulica /Hydraulic
12,4%
Outras renovaveis /

/_ Others renewables

7,0%

B Qutras ndo renovaveis /
Others non renewables
0,6%

M Urdnio (U30g)/ Uranium
1,4%

B  Carvio mineral e coque [
Coal and coke
5,3%
B Gas natural / Natural gas
12,2%

| Petroleo e derivados /
Petroleum and oil products
34,4%

Figura 1 - Oferta interna de energia por fonte no Brasil em 2019. Fonte: (EPE, 2020)

2.2. Hidrogénio e metano como compostos energéticos

No contexto das energias renovaveis, 0s gases metano e hidrogénio desenrolam um
importante papel por apresentarem potencial energético elevado e serem obtidos atraves de
diversas fontes alternativas, como residuos organicos industriais e domésticos. Além disso, de
acordo com Chynoweth, Owens e Legrand (2001) e Macdonald (1990), a combustdo de CH4
produz menos poluentes atmosféricos e gera menos CO; por unidade de energia quando
comparado com outros combustiveis fosseis. Ja 0 H2 ao ser submetido ao processo de queima
gera somente agua como produto (DUTTA, 2014), demonstrando dessa forma o carater
sustentavel desses combustiveis. Na Figura 2 € possivel observar o avango na substitui¢do dos
combustiveis sélidos para 0s gasosos ao longo dos anos com destaque para 0 CHs e Ha, sendo
estes almejados como os combustiveis do futuro. Também se nota o processo de
descarbonizacdo das fontes energéticas, no qual a razao H/C se tornou maior nas moléculas dos
compostos. Dentre as diversas aplicacbes do hidrogénio e do metano como fontes de energia,

pode-se destacar o uso em celulas a combustivel e em processos de cogeracéo.
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Figura 2 - Transicdo global de sistemas energéticos e perspectivas para o futuro. Fonte:
(Hefner 111, 2002)

O hidrogénio pode ser obtido por diferentes tecnologias, dentre elas: eletrolise da
agua, reforma a vapor de gas natural, reforma do gas resultante da gaseificacdo de biomassas,
processos fotossintéticos e fermentacdo escura. Os processos biologicos (fotossintéticos e
fermentacdo escura) apresentam como vantagem o fato dos microrganismos atuarem em
condi¢bes ambientes, ao contrario do que ocorre nos processos eletroliticos e térmicos que
necessitam de muita energia (DAS; VEZIROGLU, 2008). Além do mais, o hidrogénio pode
ser produzido no proprio local onde se encontra a matéria prima, minimizando custos com
transporte e descentralizando a producdo de energia (SA; CAMMAROTA; FERREIRA-
LEITAO, 2014).

Metano também pode ser gerado por processos térmicos ou bioldgicos (digestdo
anaerobia). No entanto, os processos térmicos que utilizam biomassa necessitam que materiais
com baixo teor de agua sejam utilizados, uma vez que uma parcela da energia é gasta na
evaporacdo da agua para que sejam atingidas as altas temperaturas requeridas no processo
(CHYNOWETH; OWENS; LEGRAND, 2001). Dessa maneira, a digestdo anaerdbia mostra-
se interessante por ndo demandar restricGes quanto a matéria organica a ser utilizada, exceto

quanto a biodegradabilidade, além de ocorrer em condi¢des amenas.

2.3. Digestdo anaerobia
A digestdo anaerdbia consiste em um processo no qual microrganismos, atuantes na

auséncia de oxigénio, convertem compostos organicos complexos em metano e gas carbonico
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por meio de suas atividades metabdlicas (CAMPQOS, 1999). De acordo com Chernicharo
(2007), 50 a 70% do material biodegradavel é transformado em metano, e cerca de 5 a 15%
resultam em biomassa microbiana.

Este processo constitui-se das seguintes etapas: hidrolise, acidogénese, acetogénese e
metanogénse. Quando ha presenca significativa de sulfatos no substrato, a etapa de
sulfetogénese se faz presente, acarretando a formacéo de gas sulfidrico e CO2. A seguir sdo
descritas as etapas da digestdo anaerdbia assim como apresentado por Harper e Pohland,
(1986):

Hidrolise: Nesta etapa, materiais complexos, como carboidratos, proteinas e lipidios,
sdo convertidos a compostos dissolvidos de menor peso molecular.

Acidogénese: Os compostos sollveis originados na etapa anterior séo utilizados pelas
bactérias fermentativas acidogénicas para a producao de substancias mais simples, como &cidos
organicos, sobretudo acido acético, propibnico e butirico, alcoois, cetonas, didxido de carbono,
hidrogénio e novas células bacterianas.

Acetogénese: Posteriormente a acidogénese, tem-se a fase da acetogénese, na qual as
bactérias sintréficas acetogénicas oxidam os produtos intermediérios obtidos anteriormente a
compostos adequados para a etapa final da digestdo anaerdbia, como acetato, hidrogénio e
dioxido de carbono.

Metanogénese: Por fim, os produtos oriundos das etapas anteriores sdo convertidos a
metano e dioxido de carbono pelas archaeas metanogénicas. Tais microrganismos sao
estritamente anaerdbios e possuem uma cinética de crescimento mais lenta do que as bactérias
acidogénicas. Dependendo do substrato consumido, as archaeas metanogénicas podem ser
divididas principalmente em metanogénicas acetoclésticas, as quais utilizam acetato como
fonte de energia, e em metanogénicas hidrogenotroficas, consumidoras de hidrogénio para
formacdo de metano.

A seguir sdo apresentadas algumas reaces que ocorrem na digestdo anaerdbia para
formacéo de metano (METCALF & EDDY, 2003). Cerca de 72% do CH4 gerado na digestdo
anaerobia provem da Equagéo 6.

4 Hp + CO2 — CHa + 2 H,0 1)

4 HCOO" + 4 H* — CHs + 3 COz2 + 2 H20 )
4 CO + 2 H,0 — CHy + 3 CO; 3)

4 CH30H — 3 CHy + CO; + 2 H,0 (4)

4 (CHz)sN + H20 — 9 CHy + 3 CO2 + 6 H20 + 4 NHs (5)
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CH3COOH — CH4 + CO2 (6)

Na Figura 3 € apresentado um esquema simplificado das rotas metabdlicas e grupos
microbianos que fazem parte da digestdo anaerobia. Observa-se que metano é o produto final
resultante da atividade das archaeas metanogénicas, e para a sua formagéo ocorre 0 consumo
de acetato e hidrogénio produzido pelas bactérias acidogénicas e acetogénicas. Portanto, para
recuperacdo do hidrogénio formado pelas bactérias fermentativas é necessario que haja a

eliminacédo das archaeas metanogénicas.
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Figura 3 - Digestdo anaerdbia e rotas metabolicas. Fonte: Chernicharo (2007)
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2.4. Soro de queijo: Producéo mesofilica e termofilica de H2 e CH4

De acordo com o Instituto Brasileiro de Geografia e Estatistica — IBGE, a producéo
nacional de leite no Brasil em 2019 foi de aproximadamente 34,8 bilhdes de litros, com as
regides sudeste e sul liderando o ranking da producdo. Em 2019, o Brasil ocupou a 5° posi¢ao
na classificacdo mundial dos maiores produtores de leite (FAO), com a india em 1° lugar no
ranking. Na Figura 4 é apresentada a evolucdo da producéo de leite de 2007 a 2019 de acordo

com os dados fornecidos pelo IBGE.
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Figura 4 - Evolucdo da producéo de leite no Brasil de 2007 a 2019. Fonte: IBGE

O leite movimenta uma grande parcela do mercado alimenticio com o consumo do
proprio leite, queijos, manteiga, iogurte, doce de leite, dentre outros produtos lacteos. Segundo
Paula, Carvalho e Furtado (2009), aproximadamente 30% do leite produzido mundialmente
tem como destino a fabricacdo de queijo. Estima-se que em 2019 cerca de 775 mil toneladas
de queijo foram produzidas no Brasil, correspondendo a um aumento de 1,97% em relacdo a
2018 (MILKPOINT, 2019).

De acordo com a Associagdo Brasileira das Industrias de Queijo — ABIQ, 0 processo
de confeccdo do queijo consiste basicamente nas seguintes etapas: coagulacdo do leite, corte
da coalhada para liberacdo do soro, enformagem, prensagem, salga, maturacao e embalagem.

O soro de queijo é o principal efluente da industria de laticinios, sendo que para cada
quilo de queijo produzido, cerca de 9 kg de soro séo gerados (PRAZERES; CARVALHO;
RIVAS, 2012). Apresentando um elevado contelido organico (50 a 102 kgDQO.m™)
(CARVALHO; PRAZERES; RIVAS, 2013), o soro de queijo € composto majoritariamente
por lactose, 39-60 kg.m2 (PRAZERES; CARVALHO; RIVAS, 2012). Em razdo da sua
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composicao organica, este rejeito possui um elevado potencial poluidor, e, portanto, ndo deve
ser descartado sem um tratamento prévio.

Como forma de reaproveitamento, devido ao seu alto valor nutricional, este residuo
tem sido aplicado no proprio setor alimenticio, sendo manipulado com o propoésito de
concentrar o soro de queijo, para extracdo da lactose pura e recuperacdo de proteinas (LOPES,
2015). Assim, as industrias acabam minimizando gastos com tratamento e agregando valor ao
soro. Porém, apesar de seu reaproveitamento na industria alimenticia, de acordo com Asunis et
al. (2020), apenas cerca de 50% do soro de queijo é processado. No Brasil, os dados sobre o
soro de queijo s@o imprecisos pois uma grande parte do queijo produzido no pais ocorre em
pequenas empresas, as quais o utilizam para alimentacdo animal ou descartam em rios (IEA,
2013). No entanto, analisando os dados referentes a importagdo de soro, é possivel verificar
que no Brasil ndo é realizado um aproveitamento eficiente do soro de queijo, visto que o pais
ocupa a 42 posicdo no ranking mundial de producéo de queijo (MDIC, 2018), e ainda assim,
importa mensalmente mais de 1.000 toneladas de soro, resultando em um saldo negativo na
balanga comercial lactea (SECEX).

Devido ao seu consideravel contetdo de carboidratos, o soro de queijo é um substrato
apropriado para microrganismos acidogénicos/metanogénicos, e dessa forma, diversos estudos
estdo sendo realizados utilizando este residuo como matéria prima para producao de hidrogénio
e metano (FERNANDEZ et al., 2015; JO; KIM; LEE, 2016; OTTAVIANO et al., 2017;
RAMOS et al., 2020). Segundo Hassan e Nelson (2012), na degradacdo da lactose, principal
carboidrato do soro de queijo, piruvato e NADH sdo produzidos para posterior conversdo a
diferentes intermediarios, como lactato, formiato, propionato, butirato, etanol, acetato, H, e
COo, 0s quais serao convertidos a metano.

O rendimento méximo da fermentacdo do soro de queijo € de 8 mols de hidrogénio e
4 mols de acetato por mol de lactose, ou 4 mols de hidrogénio e 2 mols de butirato por mol de
lactose, a depender da rota seguida pelos microrganismos. Com relagédo a producdo de metano,
6 mols de metano podem ser produzidos para cada mol de lactose consumido. As Equacdes 7-
9 apresentam as trés rotas referidas.

C12H2011 + 5 H,0O — 4 CH3COOH + 4 CO2 + 8 H» (7)
C12H22011 + H20 — 2 CH3CH2CH2COOH + 4 CO2 + 4 H: (8)
C12H22011 + H20 — 6 CHs + 6 CO2 9)
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2.4.1. Producéo de hidrogénio

Davila-Vazquez et al. (2009) avaliaram a producao continua de biohidrogénio a partir
de soro de queijo em reator CSTR. A metodologia consistiu na variagdo do TDH em 10,6 e 4
h, e apo6s a determinacdo do melhor TDH (6 h), alterou-se os valores da TCO em 92,4, 115,5,
138,6 e 184,4 g de lactose.L™t.dX. Os experimentos ocorreram em condi¢do mesofilica (35°C)
e foram controlados para que o pH se conservasse a 5,9. Dessa forma, rendimento de
2,8 mol de Hz.mol de lactose™ e producdo volumétrica de 46,61 mmol de Ho.L1.h™ foram
alcangados na TCO de 138,6 g de lactose.L.d?, sendo esta a condicdo que proporcionou os
melhores resultados. Os principais acidos formados durante a operacdo foram acido butirico,
propiénico e acético. Os autores verificaram a influéncia do TDH na manutencdo das
comunidades microbianas presentes no reator, observando que no TDH de 4 h ocorreu a
lavagem das bactérias acidogénicas.

O efeito da temperatura na fermentacéo de soro de queijo foi estudado por Kargi, Eren
e Ozmihci (2012) em reatores batelada. Os experimentos foram realizados a 35°C e 55°C, o
pH inicial foi ajustado para 7 e a concentragao fixada em 10,77 g de actcar.L™. A temperatura
na faixa termofilica se mostrou mais apropriada para a fermentacdo do soro de queijo,
apresentando os maiores resultados para producdo cumulativa de hidrogénio (171 mL),
rendimento (0,81 mol de Hzmol de glicose) e producdo volumétrica de H
(3,46 mL de H2.L1.hY) quando comparada a faixa mesofilica (103 mL de Ho,
0,47 mol de Hz.mol de glicose™ e 2,38 mL de Ha.L1.hY).

Perna et al. (2013) avaliaram o efeito de variagcbes na TCO sob a producéo de H, em
reator de leito fixo operando com TDH de 24 h, utilizando soro de queijo como fonte de
carbono. As TCO adotadas foram 22, 33 e 37 gDQO.L.dX. O aumento na TCO se mostrou
favoravel a producdo de hidrogénio, sendo alcancada uma PVH de 1 L de Hx.L1d?! e
rendimento de 0,668 mol de H.mol de lactose?, com valores méaximos de até
1,1 mol de Hz.mol de lactose™. O pH dos reatores foi ajustado para se manter acima de 5. O
principal metabdlito foi acido butirico, no entanto, enquanto o pH nédo havia sido ajustado para
maior do que 5, acido latico predominou sobre os outros metabolitos.

Com o objetivo de estudar a influéncia do TDH e do tipo de indculo na producéo de
hidrogénio em um reator RALF mesofilico, Rosa et al. (2014b) utilizaram soro de queijo como
substrato. O TDH foi avaliado em 4, 2 e 1 h e as fontes de indculo analisadas foram lodo de
abatedouro de aves e lodo de abatedouro de suinos. A concentracdo inicial se manteve
constante em todos os reatores, sendo igual a 5.000 mgDQO.L™. O TDH de 4h foi o que

apresentou melhor rendimento de Hz (1,33 mol Hz.mol™* lactose) e o indculo que melhor se
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adaptou as condicdes operadas foi o lodo suino. Ao ser operado no TDH de 1 h, o reator
apresentou fracdo de metano na composicdo do biogas. Os metabolitos dominantes foram
etanol, metanol, acido acético e acido butirico.

Lima et al. (2016) aplicaram soro de queijo em reator batelada sequencial (AnSBBR)
para investigar como variages na concentracio de substrato (3795 a 5671 mg de lactose.L ™),
tempo de alimentacdo (10 e 90 min) e na temperatura (15, 30 e 45°C) afetaram a performance
do reator. Reciclos do efluente foram realizados a cada 3 h em todos os experimentos. A
concentracdo  O6tima na faixa estudada foi 4823 mg de lactose.L?  obtendo
0,80 mol de Hz.mol de lactose™ e 660 mL de H..L.d? A temperatura de 15°C foi a que
proporcionou melhores resultados (1,12 mol de Hz.mol de lactose™ e 1.080 mL de Hp.L™t.d™?),
enquanto a 45°C o processo foi negativamente afetado, ndo sendo detectada producdo de
hidrogénio. O tempo de alimentacdo ndo interferiu nas respostas estudadas. Os metabolitos
presentes em maior propor¢do em todos 0s ensaios foram acido acético e butirico.

A fermentacdo de soro de queijo para producdo de hidrogénio em reator RALF foi
estudada por Ramos e Silva (2017a), avaliando o efeito do TDH e da temperatura sobre a
producdo e rendimento de H.. A concentracdo do afluente foi fixada em
10.000 mg carboidrato.L™, a variacio do TDH foi entre 8 e 0,5 h e as temperaturas estudadas
foram 55, 65 e 75°C. O acréscimo na temperatura e decréscimo no TDH favoreceram a
producdo de hidrogénio, sendo observado rendimento maximo de 5,51 mmol de H2.gDQO™ a
65°C e TDH de 4 h. Nesta condicdo, a formacdo de acido latico foi suprimida, e 0s
microrganismos seguiram pela rota do acido butirico e acético. No entanto, a maxima PVH e
conteudo de hidrogénio no biogas foram observados no TDH de 0,5 h, correspondendo a
5,36 L de Ho.L't.h! e 55,5%, respectivamente. Ao atingir a temperatura de 75°C, o reator
apresentou maior producdo de lactato, propionato e metanol, além de baixas producfes de
hidrogénio, indicando que sob temperaturas hipertermofilicas a atividade das bactérias
hidrogenogénicas foi inibida.

Ramos e Silva (2017b) também estudaram a performance de reator EGSB na producéo
de hidrogénio aplicando fermentagéo de soro de queijo. Neste trabalho, os autores utilizaram
temperatura na faixa mesofilica (30°C) e analisaram como o TDH e a concentracdo de substrato
afetaram o rendimento de Hz e PVH, assim como a formagao e composi¢do dos metabdlitos.
Semelhante ao que ocorreu no reator RALF, decréscimos no tempo de detencdo hidraulica
favoreceram o0 rendimento e produgdo volumétrica, com valores maximos de
0,86 mmol de H2.gDQO™ e 0,23 L de Hz.Lt.h'! na concentracdo de 15 g de lactose.L™?, e
0,64 mmol de H2.gDQO™ e 0,31 L de Hz.L™.h" na concentragéo de 25 g de lactose.L™, sendo



34

todos esses resultados obtidos no TDH de 4 h. Dessa forma, conclui-se que a menor
concentragdo proporcionou maior rendimento, engquanto a maior concentracdo forneceu
maiores producdes de H». Os principais acidos foram acido butirico, acético e latico, sendo que
a rota do &cido acético e butirico foram preferidas quando decréscimos no TDH e acréscimos
na concentracdo foram realizados.

Ottaviano et al. (2017) estudaram o efeito do TDH e concentracdo inicial de soro de
queijo na producdo de hidrogénio em reator RALF termofilico (55°C). Em um primeiro reator
(AFBR1), o intervalo estudado correspondeu aos TDH de 8 — 0,5 h com concentracédo fixa de
4,900 mg de lactose.L* e, em um segundo reator (AFBR2) variou-se a concentragdo de 2.800
a 14.600 mg de lactose.L™* com TDH fixado em 6 h. Na avaliagio do TDH, os valores maximos
de PVH e rendimento de hidrogénio ocorreram em diferentes pontos, TDH de 0,5 e 4 h,
respectivamente, iguais a 4,1 L de Ho.L™.h e 3,67 mol de Hz.mol de lactose™. Com relagéo a
concentragdo, 6.800 mg de lactose.L* forneceu a melhor PVH, 0,85 L de Hz.L™.h*, enquanto
o melhor rendimento de 2,64 mol de Hz..mol de lactose™ foi observado na concentragdo de
2800 mg de lactose.L. Dessa forma, menores concentracdes de substrato favoreceram o
rendimento de hidrogénio, enquanto maiores concentracdes favoreceram a PVH, até a
concentracdo em que o reator passou a ser sobrecarregado. Tanto na investigacéo da influéncia
do TDH quanto da concentracao, os principais metabolitos foram &cido latico e butirico. A rota
metabdlica foi diretamente influenciada pela TCO, sendo que no AFBR1 a maior TCO
produziu um aumento na quantidade de acido latico, decréscimos no rendimento e maior valor
de producédo volumétrica de H, e no AFBR2, aumentos na TCO proporcionaram acumulo de
acido acético.

Como pode ser observado nos trabalhos citados anteriormente, muitos séo os fatores
que podem influenciar a produgdo de H. obtida por meio da fermentacdo. Nesse contexto,
Asunis et al (2019) avaliaram o tempo de fermentacdo e o pH na formacéo de bioguimicos e
biocombustiveis a partir de soro de queijo. Os experimentos foram realizados em bateladas a
39°C, variando o pH em 5,0, 5,5, 6,0, 6,5, 7,0 e 7,5. De acordo com 0s autores, a conversao de
carboidrato se mostrou fortemente ligada ao pH reacional, apresentando uma velocidade de
degradacéo aproximadamente 10 vezes maior com a mudanca no pH de 5,0 para 7,5. A batelada
que apresentou os melhores resultados para rendimento e producdo volumétrica de hidrogénio
foi a que correspondeu ao pH 6,0, fornecendo 1,54 mol de Hz2.molactose € 5,2 L de Ha L™,

Blanco, Oliveira e Zaiat (2019) estudaram a producéo de hidrogénio utilizando soro
de queijo em reator anaerdbio de leito estruturado (ASTBR) sob temperatura de 25 °C, TCO
de 24 kgDQO.m3d! e TDH de 24h. O rendimento de hidrogénio foi de
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1,4 mol de Hz.mol caroidrato € @ PVH foi de 1,6 L de Hz.L™.d™. Os principais metabodlitos foram
acido latico, acético e butirico. Ao final da operacédo, a cultura microbiana presente no reator
foi utilizada como indculo para ensaios em batelada, cujo objetivo foi avaliar as transformacées
metabdlicas envolvidas na producdo de metano. Assim, os autores verificaram que 1,02 L de
hidrogénio produzidos nas primeiras 38,5 h foram obtidos diretamente da lactose, enquanto
2,98 L foram gerados dos metabolitos da fermentacdo da lactose, ou seja, do consumo
simulténeo de acetato e lactato e como subproduto da producédo de &cido butirico.

Utilizando reator RALF, Marques et al. (2019) estudaram a producdo de hidrogénio
por meio da fermentacédo de soro de queijo em condi¢cdo mesofilica. Um pré-tratamento térmico
foi realizado no in6culo com o objetivo de eliminar os microrganismos consumidores de Ha.
Dessa maneira, TDH entre 0,5 e 6 h foram impostos no reator, resultando em TCO entre 12,34
e 167,02 kgDQO.m3.dX. O aumento da TCO foi desfavoravel para o consumo de carboidratos,
reduzindo-o de 81% para 54,4%. No entanto, com o decréscimo do TDH maiores remocdes de
DQO e PVH foram observadas. No TDH de 0,5 h a PVH foi igual a 1,4 Lde Ho.LtdY e a
remocdao de DQO foi 24,5%. Com relagéo ao rendimento de hidrogénio, o melhor resultado foi
de 2,7 mol de Hz.molcaroidrato, 0 qual ocorreu no TDH de 6 h, sendo associado a maior
eficiéncia de degradacdo de carboidratos. Acido acético e butirico foram os principais
metabolitos produzidos no reator. Destaca-se que a maior concentracdo de acido acético foi de
10,28 mmol.L! e ocorreu no TDH de 6 h, enquanto nas demais fases essa concentragdo oscilou
entre 4,34 e 5,96 mmol.L?, sendo proxima a concentracio de &cido butirico (2,66-
5,35 mmol.L™).

Na Tabela 1 sdo apresentados de forma resumida os principais resultados de trabalhos
da literatura que estudaram a producéo de H. por meio da fermentacdo do soro de queijo.
Conforme citado anteriormente, o aumento da concentracdo de substratos e aplicacdo de
elevadas TCO intensificam a producéo e acimulo de acidos organicos. Analisando os trabalhos
apresentados na Tabela 1, verifica-se que a adocdo de concentragdes de substrato acima de
20g.Lt de lactose aplicada por Davila-Vazquez et al. (2009) e Roméo et al. (2018),
proporcionou um elevado rendimento de H> em comparagdo com os demais estudos apontados
na Tabela 1. Observa-se que nestes dois trabalhos utilizou-se a temperatura na faixa mesofilica
e ocorreu o controle adequado do pH, sendo que Davila-Vazquez et al. (2009) mantiveram o
pH em 5,9 e Romao et al. (2018) em 5,5. Conforme demonstrado por Perna et al. (2013), abaixo
de pH 5, a rota do acido latico é favorecida na fermentacdo mesofilica. A formacao desse acido
pode ser prejudicial & producdo de H», pois substrato que deveria ser convertido a H> acaba

sendo utilizado para producéo de &cido latico. Entretanto, ao observar os trabalhos termofilicos
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da Tabela 1, observa-se pH de operacéo entre 4,0 e 4,5 (OTTAVIANO et al., 2017; RAMOS;
SILVA, 2017a), diferente dos pH aplicados nos estudos mesofilicos. Porém, apesar do pH mais
acido, resultados similares foram observados. Assim como na faixa mesofilica, o desvio das
rotas favoraveis a producdo de H: para produgéo de &cido latico acaba sendo um dos principais
fatores que colaboram para baixos rendimentos de H», sendo este comportamento observado
por Ottaviano et al. (2017). Assim, a otimizacdo dessas variaveis se torna um parametro
importante do processo, pois 0 aumento da concentracao de substrato e TCO pode incrementar
o rendimento de hidrogénio, como também pode provocar a excessiva produgdo e acimulo de
metabolitos como 4acido latico, prejudicando a geracdo de H», seja pela inibicdo de
microrganismos produtores de Hz ou pela concorréncia por substrato (NOIKE, 2002;
CASTELLO et al., 2020).

Nos demais trabalhos indicados na Tabela 1 verifica-se predominio da temperatura na
faixa mesofilica e rendimentos de H; entre 0,5 — 4,0 mol Hz.(mol lactose)! (KARGI; EREN;
OZMIHCI, 2012; ROMAO et al., 2018). Com relaco & producio volumétrica de hidrogénio,
observa-se que, com excec¢édo do estudo de Davila-Vazquez et al. (2009), a temperatura na faixa
termofilica apresentou resultados superiores a mesofilica. Ao comparar as PVH observadas por
Kargi, Eren e Ozmihci (2012) em 35 °C e em 55 °C, comprova-se PVH cerca de 45% maior

na temperatura mais elevada.
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Concentracao PVH -
Reator Temperatura : Referéncia
P (gDQO.LY HY (L Ha.L 1)
(DAVILA-
2,8 mol
CSTR 37°C 35 28,5@ VAZQUEZ et
H2-m0|_1lactose
al., 2009)
0,47 mol (KARGI;
35 OC H2.m0|-lg|icose 0,06(3) EREN,
batelada 12,1
55°C 0,81 mol 0,08® OZMIHCI,
H2-m0|_1glicose 2012)
0,668 mol (PERNA et al.,
PBR 30°C 37 1,0
H2.mo|_llactose 2013)
1.0-1.3 mol (ROSA et al.,
RALF 30°C 5 55-17,8®
H2. mol_llactose 2014b)
0,60
(LIMAetal.,
ANnSBBR 30°C 4,07 mol H,.mol 0,42
2015)
1carboidrato
3,67 mol Ha. (OTTAVIANO
RALF 55°C 55 08,4®
mol-llactose et al, 2017)
4,10 mmol
55°C H,.gDQO! 128,6®@ (RAMOS;
RALF 11,2
65 °C 5,51 mmol 33,1@ SILVA, 2017a)
H2.gDQO™*
4,04 mol (ROMAO et
batelada 30°C 20 3,2@
H2.mo|_llactose al, 2018)
0,9 mol (CASTELLO
CSTR 30°C 29 0,8
Hz-mOI-lIactose etal., 2018)

RALF: reator anaeroébio de leito fluidizado; CSTR: reator continuo de mistura perfeita; PBR: reator de leito fixo

empacotado; AnSBBR: reator anaerobio de batelada sequencial com biomassa imobilizada; HY: rendimento de

hidrogénio; PVH: producéo volumétrica de hidrogénio; (a) calculado pelo autor

2.4.2. Producéo de metano

O estudo da producéo de metano a partir do soro de queijo também tem sido explorado

na érea cientifica, sendo investigada a producdo energética a partir desse substrato via digestéo

anaerodbia desde a década de 80 (LO; LIAO; CHIU, 1988; YAN; LIAO; LO, 1988).
Fernandez et al. (2015) avaliaram a digestdo anaerdbia de soro de queijo em reator

batelada sequencial (SBR) termofilico (55°C) nos TDH de 25, 16,7, 12,5 e 8,3 d, aumentando



38

a TCO de 15 att 4,6 gDQO.LYd' Os autores observaram rendimento de
314,5 mL CH4.gDQO i € PVM de 1,4 L CHaL™.d no TDH de 8,3 d. Acido acético e
propidnico foram os principais metabdlitos acumulados com concentragio de 170 e 300 mg.L ™,
respectivamente. Decréscimos no TDH até 8,3 d demonstraram aumentar o acimulo de AOV,
porém concentracGes abaixo dos valores inibitérios foram observados.

Antonelli et al. (2016) avaliaram a producéo de biogas por meio da digestao anaerdbia
de soro de queijo utilizando &gua residuéria de suinocultura como indculo. Neste trabalho, os
experimentos foram executados em reator batelada e duas temperaturas foram estudadas: 26°C
e 32°C. Os rendimentos de metano produzidos foram 168 — 174 L de CHas.kgSV?! e 99 —
110 L de CH4.kgSV! para 32°C e 26°C, respectivamente.

O tratamento de soro de queijo para produc¢do continua de metano foi estudado por Jo,
Kim e Lee (2016) utilizando filtro anaerdbio. A digestdo transcorreu a 35°C e TDH fixo de 5 d,
variando a concentragdo em 4, 8, 12, 16 e 20 g.L%, e consequentemente a TCO em 0,8, 1,6,
24, 3,2 e 4 gDQO.LLd?. O reator comportou-se de forma estavel no intervalo 0,8 —
2,4 gDQO.L1.d"t sem que houvesse controle do pH, removendo cerca de 80% da DQO. Porém,
ao aumentar a TCO, decréscimos na eficiéncia de remoc¢do e no pH foram observados. O
rendimento de metano permaneceu entre 0,28 e 0,34 L de CH4.gDQO?, e a producgio
volumétrica aumentou a medida que acréscimos na TCO foram realizados, atingindo o0 maximo
de 589 mL de CHa.L.d, apesar do contetido de metano decrescer de 65,4% para 43,7%.
Acetato foi 0 metabdlito dominante em todos os experimentos, sendo que maior acimulo de
acidos foi observado nas maiores TCO.

Ribera-Pi et al. (2018) utilizaram biorreator com membrana no tratamento de soro de
queijo para recuperacao energética. TDH médio de 15 d foi aplicado ao processo com TCO de
1,2 — 8,4 kgDQO.m=.d%. O pH foi mantido em 7 por meio da adi¢io de NaOH e a temperatura
do processo foi 35°C. O soro de queijo utilizado foi armazenado em temperatura ambiente. A
digestdo do soro atingiu remocdo média de DQO de 91% com producdo de biogas de 0,2 a
0,9 m3 de biogas.kgDQOem € contetido de metano de 51 — 73%. Dessa maneira, 0s autores
concluiram que a digestdo anaerobia do soro de queijo pode ser realizada com afluente a
temperatura ambiente sem ser necessario a sua refrigeracdo ou tratamento imediato ap6s sua
geracao.

Analisando a produgdo de metano a partir do soro de queijo produzido em quatro
industrias diferentes, Escalante et al. (2018) aplicaram reatores bateladas a 37°C e utilizaram

como in6culo estrume de boi. A concentracdo de matéria organica variou de 65 a
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140 gDQO.L™. Em todos os experimentos a remogao de DQO foi acima de 83% e rendimentos
de metano de 0,51 a 0,60 L CH4.gSV 4 foram alcancados.

Treu et al. (2019) também estudaram a producéo de metano a partir de soro de queijo
por meio de digestdo anaerdbia. A influéncia da temperatura foi avaliada realizando
experimentos a 37°C e 54°C em reatores de mistura perfeita (CSTR). Diferentes condicdes
operacionais foram aplicadas nos dois reatores. Dessa forma, o reator mesofilico foi operado
em TDH de 25 d e TCO de 2,2 gSV.L1.d?, ja o reator termofilico foi avaliado em TDH de
15 d e inicialmente TCO de 3,6 gSV.L™.d™ . No entanto, como o reator termofilico apresentou
instabilidades na TCO empregada devido a sobrecarga e capacidade limitada de
tamponamento, um decréscimo na TCO para 2,2 gSV.L.d? foi realizado. A condicdo
mesofilica se mostrou mais adequada para a digestdo do soro, enquanto a termofilica forneceu
uma acidificacdo do meio.

Cruz-Salomon et al. (2020) estudaram o tratamento de agua residuéria de soro de
queijo em reator de leito granular expandido (EGSB) e aplicaram TDH de 6 d (TCO
7,76 gDQO.L1.d?) e 8 d (TCO 5,74 gDQO.L.d1). Remogdes de DQO acima de 90% foram
observadas, e os rendimentos e produgdes volumétricas de metano foram 334 mL CH4.gDQO™?
e 2,327 L CHa.L1.d parao TDH de 6 d e 328 mL CH4.gDQO™ e 1,758 L CH4.L™.d "} para o
TDH de 8 d.

Trabalhos da literatura que avaliaram a digestdo anaerébia do soro de queijo sdo
exibidos na Tabela 2. Assim como foi observado no processo de fermentacao, a digestdo do
soro de queijo é, na maioria das vezes, estudada na faixa mesofilica. Conforme apontado por
Treu et al. (2019), a temperatura na faixa termofilica proporcionou PVM aproximadamente 2,8
vezes superior a PVM da temperatura de 37°C, apesar da condicdo termofilica ter exibido
maiores instabilidades ocasionadas pelo acimulo de acidos organicos. Analisando a Tabela 2
verifica-se que altas concentracGes de matéria organica sao utilizadas na digestdo anaerdbia,
porém elevados TDH s&o empregados, geralmente superiores a5 d (FERNANDEZ et al., 2015;
JO; KIM; LEE, 2016; TREU et al., 2019; CRUZ-SALOMON et al., 2020). Assim, evidencia-
se 0 uso de baixas TCO quando este substrato é utilizado, sendo as menores TCO preferidas

para evitar possiveis problemas de acidificacdo e falhas no reator.
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Tabela 2 — Producdo de CH4 a partir da digestdo anaerobia do soro de queijo

Concentragéo PVM
Reator | Temperatura } Autor
P (gL MY (L CHaL )
0,36 L de (FERNANDEZ et
SBR 55°C 38,2 (DQO) 1,4
CH..gDQO! al., 2015)
0,28-0,34 L de (JO; KIM; LEE,
DanF 35°C 4 —20 (DQO) 0,18 - 0,60
CH4.gDQO™* 2016)
99-110L de
26 °C 59,22 (s6lidos CHa.kgSV+? (ANTONELLI et
batelada ) -
32°C totais) 168 — 174 L de al., 2016)
CHa.kgSVv?
65— 140 0,51-0,60 L (ESCALANTE et
batelada 37°C -
(DQO) CHa.gSV? al., 2018)
37°C 55 (VS) 0,5 (TREU et al.,
CSTR -
54 °C 33 (VS) 1,4 2019)
(CRUZ-
0,33 L de .
EGSB 26,6 °C 46,6 (DQO) 2,3 SALOMON et al.,
CH..gDQO™*
2020)

SBR: reator batelada sequencial; DanF: filtro anaer6bio de fluxo descendente; CSTR: reator continuo de mistura

perfeita; EGSB: reator de leito granular expandido; MY rendimento de metano; PVM: producédo volumétrica de

metano

2.5. Glicerol: Producao mesofilica e termofilica de H2 e CHa

O biodiesel € um combustivel proveniente da transesterificacdo de triglicerideos na

presenca de um catalisador &cido, basico ou enzimético, sendo composto por mono-

alquilésteres de acidos graxos (GARCIA, 2006). Juntamente com a formacdo desta substancia

tem-se a producdo de glicerol, principal subproduto da reacdo mencionada. A reacdo de

transesterificacdo é exemplificada na Figura 5.

H-C—OCOR'

HC—OCOR"

H>C—OCOR™

triglicerideo

+ 3 ROH

alcool

ROCOR' H,C—OH
catalisador &
ROCOR" ¥ HC —OH
+
ROCOR™ H,C—OH
mistura de ésteres glicerol
alquilicos

Figura 5 — Reacdo de transesterificacdo. Fonte: (GARCIA, 2006)



41

Com elevado potencial energético, o biodiesel tem sido implantado como substituto
do diesel, combustivel derivado do petr6leo, em consequéncia do seu carater renovavel, ja que
para sua fabricacdo 6leos de origem vegetal ou animal podem ser utilizados.

No intuito de promover a producdo e consolidagdo deste combustivel no pais, em 2005
implantou-se no Brasil a Lei n° 11.097/2005, que tornou obrigatério a adi¢do de biodiesel no
diesel comercializado. Em 2008, ano em que essa norma passou a vigorar, esse percentual era
de 2%. Com o decorrer dos anos, esse numero foi sucessivamente ampliado, e atualmente, esse
valor estd em 13% (ANP, 2021).

Em 2019, segundo a ANP, a producdo nacional de biodiesel foi de aproximadamente
5,9 bilhGes de litros e a geracéo de glicerina foi de mais de 494,6 milhdes de litros. As principais
regides produtoras deste biocombustivel sdo a regido Centro-Oeste e Sul, e os estados que
lideram o ranking nacional sdo o Rio Grande do Sul e o Mato Grosso. A Figura 6 mostra a
evolucdo da producéo deste subproduto nos ultimos anos no Brasil. No ano de 2019 a producéo
de glicerina cresceu cerca de 12,3% em relacéo ao ano de 2018. Como principal subproduto da
fabricacdo de biodiesel, presume-se que este valor tenda a aumentar cada vez mais, ja que a

demanda por combustiveis renovaveis apresenta um perfil crescente.
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Figura 6 — Producdo de glicerina no Brasil entre 2008 e 2019. Fonte: ANP

Estima-se que para cada 100 kg de biodiesel produzido, cerca de 10 kg de glicerol
bruto sdo gerados, com 50 a 55% de pureza (TAN; ABDUL AZIZ; AROUA, 2013). Devido
as impurezas presentes no glicerol, como metanol, sais, sab&o, 0Oleos, dentre outros, este

subproduto ndo pode ser aplicado diretamente nos setores consumidores de glicerina, tais como
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farmacéutico, cosmetico e alimenticio. Para tal, faz-se necessario um processo prévio de
purificacdo, tornando sua aplicacdo dispendiosa (SARMA et al., 2012).

Apesar do glicerol ser empregado em diferentes setores, o volume gerado deste
subproduto da industria do biodiesel tem sido capaz de suprir a sua demanda e ainda se verifica
um excedente (ROSLAN et al., 2020). Em razdo da grande quantidade de glicerol disponivel,
seu preco no mercado decaiu significativamente (MONTEIRO et al., 2018), ocasionando
desinteressante por este produto excedente do ponto de vista comercial. Dessa forma, esse
glicerol acaba se tornando um residuo do processo, o qual deve ser tratado antes de seu descarte
em razdo do elevado nivel poluidor que possui. De acordo com Chen, Yin e Wang (2021), uma
variedade de microrganismos é capaz de utilizar o glicerol como fonte de carbono e crescer
anaerobicamente, possibilitando o reaproveitamento deste material para producdo de
biocombustiveis e outros compostos de valor agregado. Assim, com a crescente demanda pela
insercdo de fontes renovaveis no cenario energético atual, diversas pesquisas voltadas para
producdo de hidrogénio e metano utilizando glicerol estdo sendo desenvolvidas.

Nas Equacdes 10 a 21 sdo apresentadas as principais reacdes que ocorrem na digestao
anaerobia do glicerol, destacando os principais produtos e subprodutos formados. Segundo
Biebl et al. (1999), a degradacéo do glicerol pode ocorrer pela via metabdlica oxidativa ou pela
via metabolica redutiva. Na via oxidativa, piruvato é metabolizado e posteriormente consumido
para producdo de metabdlitos como acetato, butirato, lactato, etanol, butanol, Hz e CO>, assim
como na degradacdo de carboidratos, e succinato também pode ser gerado, formando como
produto propionato (Equacdes de 10 a 19). Pela via redutiva ocorre a desidratacdo do glicerol,
sendo posteriormente convertido a 3-hidroxipionaldeido, o qual é reduzido a 1,3-propanodiol
(20).

Acido propiénico: C3HgO3 — C3HsO2 + H20 (10)
Acido acético: C3HgO3 + H2,O0 — CH3COOH + 3H; + CO; (11)
Acido formico: C3Hs03 + H,0 — CH3COOH + 2H, +HCOOH (12)
Acido butirico: 2C3Hg03 — C4Hs0; + 4Hz + 2CO; (13)

Acido latico: CsHgO3 — C3HeOs + H2 (14)
Acido succinico: C3HgO3 + CO2 — C4Hs04 + H20 (15)
Etanol: C3HgO3 — C2HeO + Hz + CO2 (16)
Acido formico: C3HgO3 — C2HO + HCOOH (17)

2,3-butanodiol: 2C3Hg03 — C4H1002 + 3H2 + 2CO> (18)
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Butanol: 2C3HgO3 — C4H100 + 2H, + 2CO; + H0 (29)
1,3-propanodiol: C3HgO3 + Ho — C3HgO2 + H20 (20)
Metano: C3HgOs3 — 1,75CH4 + 1,25CO; + 0,5H20 (21)

Analisando as equacdes 10 a 21, verifica-se que a producdo maxima de hidrogénio é
de 3 mol para cada mol de glicerol consumido e que a producdo de metano € de 1,75 mol de

CHg por mol de glicerol.

2.5.1. Producéo de hidrogénio

Reungsang; Sittijunda e O-Thong (2013) estudaram a fermentacdo de glicerol para
producdo de biohidrogénio utilizando bactérias Enterobacter aerogenes imobilizadas em reator
UASB. Todo o processo ocorreu a 37°C e o pH foi ajustado para 5,5 continuamente durante a
operacdo. Com o proposito de otimizar a producdo de H», diferentes TCO foram aplicadas,
variando entre 25 e 75 g.Lt.d"X. A TCO que apresentou maior contetido de hidrogénio no biogas
e maxima PVH foi 50 g.L .d?, com os seguintes resultados para glicerol puro e glicerol
residual: 37,1% e 24,2%, e 9 mmol de HxLlh' e 62 mmol de H..Lh? Etanol,
1,3-propanodiol, &cido formico e acético foram os metabdlitos dominantes.

O estudo da producdo de hidrogénio em reator RALF utilizando glicerol bruto como
substrato em condi¢des termofilica foi realizado por Ferreira (2014). A autora avaliou o TDH,
variando-o de 14 a 1 h. O maior rendimento (3 mol de Hz.mol de glicerol™), producio
volumétrica (1508,7 mL.h™.L1) e percentual de H no biogas (70%) foram obtidos no TDH de
1 h. Acido propiénico, acido acético e 1,3-propanodiol foram os principais metabolitos
observados na condi¢do cujo rendimento e producdo volumétrica de H atingiram seu valor
maximo.

A producdo de hidrogénio a partir de glicerol bruto foi avaliada por Dounavis, Ntaikou
e Lyberatos (2015) em reator de fluxo ascendente sob condi¢do mesofilica (35°C), utilizando
esferas de ceramica como material suporte. Os parametros analisados neste trabalho foram
concentragdo de glicerol bruto (10, 15, 20 e 25 gDQO.L™), pH (6, 6,5e 7) e TDH (24, 36 ¢
48 h). No que diz respeito ao rendimento de hidrogénio, verificou-se que o pH afluente
influenciou nos resultados de forma significativa, promovendo acréscimos de até 67% no
rendimento ao elevar em 1 unidade o pH. Observou-se que aumentos nas concentracfes de
substrato e decréscimos no TDH proporcionaram maiores rendimentos, sendo os melhores

resultados de producdo volumétrica observados nas maiores TCO. O valor maximo de
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107,3+0,7 L de Ho.kg de glicerol foi alcangado na TCO 29,7 gDQO.L™.d? (valor
experimental), a qual correspondeu a concentragio de 25 gDQO.L* e TDH de 24 h, conduzido
no pH 7. O principal metabdlito obtido em todos os ensaios foi 1,3-propanodiol.

Faber e Ferreira-Leitdo (2016) otimizaram os parametros pH, concentracdo de
glicerina e solidos suspensos volateis (SSV) na fermentacgéo de glicerina residual para producao
de hidrogénio. O pH do meio foi ajustado para 7 e 0s ensaios em batelada transcorreram a 35°C
com ino6culo de lodo anaerodbio. Os intervalos estudados das variaveis foram: pH de 4,8 a 8,2,
concentracdo de 0,5 a 1,5 g.Lt e SSV de 3,3 a 11,7 g.L1. A metodologia de superficie de
resposta foi utilizada para determinacdo do ponto de 6timo, o qual correspondeu a pH 5,5,
concentracido de glicerina 05 gL' e SSV 87 g.lL? resultando em
2,44 mol de Hz.mol de glicerina™. Esse resultado foi bem proximo ao valor previsto pelo
modelo ajustado pelos autores.

Rodrigues et al. (2016) avaliaram o glicerol oriundo da transesterificacdo de 6leos de
cozinha usados para producao de hidrogénio em reator batelada. Tratamento acido foi aplicado
no glicerol bruto afim de retirar impurezas inibitorias. O indculo sofreu pré-tratamento térmico
para inativacao das archaeas metanogénicas. O experimento analisou um reator composto por
80% de glicerol e 20% glicerina pura, e um outro reator preenchido com 100% de glicerol
bruto. O autor verificou que a producdo de hidrogénio foi menor com o aumento do glicerol
bruto, relacionando este fato ao nivel de impurezas que aumentaram com o acréscimo do
substrato.  Assim, 0 rendimento maximo de hidrogénio obtido foi de
1,63 mol Hz.mol de glicerol™.

A aplicacdo de monocultura (Escherichia coli) na geracdo de Hx por meio da
fermentacdo de glicerol bruto foi investigada por Cofré et al. (2016) em reator batelada e reator
batelada alimentada. Neste trabalho, nenhum nutriente adicional foi inserido as bateladas, e as
concentragBes avaliadas foram 12,6, 37,7 e 62,8 g.L %, sendo alimentadas em regime constante
e exponencial, e conduzidas a 37°C e pH entre 6,30 e 6,35. O rendimento maximo obtido foi
0,56 mol de Hz.mol de glicerol™aimentado, 0 qual ocorreu na concentracdo de 37,7 g.L na
estratégia de regime de alimentacdo exponencial, consumindo 100% do glicerol alimentado.

Zahedi et al. (2016) analisaram o efeito da adicdo de glicerol a residuos sélidos
municipais para producdo de hidrogénio sob condicdo termofilica em reator batelada. A
concentragdo neste procedimento foi expressa em termos de volume de inéculo, 40% v/v de
inoculo, sendo utilizado frascos de 1 L e inseridos 351 g de residuo municipal, fornecendo
57 gDQO.L™. A adigéo de glicerol foi de 1% v/v, 0 que possibilitou aproximadamente o dobro

da producéo de hidrogénio ao comparar os resultados observados sem o glicerol. Sendo assim,
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2,32 L de H.L™* foram produzidos, observando-se também aumento no rendimento da hidrolise
e da atividade microbiana. Acido butirico foi o metabdlito predominante tanto na operag&o com
glicerol quanto na fermentacédo do residuo sélido puro.

A influéncia da TCO foi avaliada por Sittijunda e Reungsang (2017) na fermentacao
de glicerol para producéo de hidrogénio, etanol e 1,3-propanodiol. Reator UASB mesofilico
(37°C) foi inoculado com cultura mista e ajustado para pH 5,5. As TCO testadas durante o
experimento foram: 25, 37,5, 50 e 62,5 g.Lld! Mudangas na TCO afetaram
significativamente a performance do reator. Dessa maneira, a TCO 6tima para producdo de
hidrogénio e etanol foi 50 g.L, enquanto para obtencio de 1,3-propanodiol foi 62,5 g.L™.
Inicialmente, glicerol puro foi utilizado nos experimentos e, apos a determinacdo da TCO
6tima, glicerol bruto passou a ser introduzido ao reator na concentracéo de 25 g.L . Todavia,
a TCO o6tima utilizando glicerol bruto foi a mesma obtida com glicerol puro. Assim, 0s maiores
rendimentos para hidrogénio, etanol e 1,3-propanodiol usando glicerol puro foram
579,8 mmol Hz.mol glicerol, 0,3 mol.mol glicerol™ e 0,2 mol.mol glicerol™, respectivamente,
enquanto com glicerol bruto foram 368,1 mmol Hz.mol glicerol?, 0,4 mol.mol glicerol™ e
0,3 mol.mol glicerol. Além dos produtos almejados neste estudo, acido butirico, propionico,
acético, formico, latico e butanol foram observados.

Poladyan, Baghdasaryan e Trchounian (2018) analisaram a producédo de Hz gerada da
fermentacdo de xilose e glicerol puros e da co-digestédo dos dois substratos em dois valores de
pH: 55 e 7,5. Neste trabalho, a formagdo de H, foi estudada por um tipo selvagem de
Escherichia coli e células mutantes de hidrogenase em alta e baixa capacidade de
tamponamento por peptona. Os autores verificaram maiores rendimentos utilizando alta
capacidade de tamponamento e pH 7,5, observando 1,40 mmol de H..L! para glicerol,
0,70 mmol de H2.L* para xilose e 2,2 mmol de H,.L™ para co-digestdo glicerol+xilose. No pH
de 5,5 rendimentos de 0,8 mmol de Hz.L* e 0,5 mmol de Ho.L* foram verificados para o
glicerol e a co-digestdo, respectivamente, ndo sendo produzido Hz na fermentacédo da xilose.
Na baixa capacidade de tamponamento uma elevada variacdo do pH foi observada, e somente
o glicerol produziu hidrogénio, resultando em 0,8 mmol.L e 1,2 mmol.L parapH 5,5 e 7,5.

A bioconversdo de glicerol bruto oriundo de 6leo de cozinha em H; foi estudada por
Rodrigues et al. (2019) utilizando cultura mista (reator 1) e cultura pura (Enterobacter sp.)
(reator 2) em reator batelada a 37°C. As bateladas se iniciaram com concentragdo de
20 gDQO.L?, sendo o pH inicial para fermentagdo com cultura mista ajustado para 5,5,
enguanto o pH no reator com cultura pura foi 7. Devido aos contaminantes presentes no glicerol

bruto, o experimento contendo cultura pura apresentou resultados inferiores quando comparado



46

a cultura mista. A Enterobacter sp. seguiu pela rota redutiva, gerando 1,3-propanodiol e,
consequentemente, menores rendimentos de hidrogénio. Ja a cultura mista seguiu a rota
oxidativa para producdo de H.. Assim, o consumo de glicerol no reator 1 foi 56,2%, com
rendimento de 0,8 mol de Hz.mol de glicerol™, a medida que, no reator 2, 88% do glicerol foi
degradado gerando rendimento de 0,13 mol de Hz.mol de glicerol? e 1460 mg.L? de
1,3-propanodiol.

Silva et al. (2020) utilizaram glicerol bruto para avaliar a produgédo de hidrogénio e
acidos organicos volateis em um reator semi-continuo sob condi¢gdo mesofilica (35°C) e TDH
de 24 h. Duas concentracdes de glicerol foram utilizadas: 10 e 50 g.L™ . O reator com
concentracdo de 10 g.L* foi o que apresentou melhor desempenho em todos os parametros
analisados na producdo de H.. O rendimento e producdo volumétrica de H> no reator com
10 g.L™* foi 0,25 mol de Hz.molgiiceror ™ € 350 mL de H2.L.d?, respectivamente. Ja o reator com
50 g.L* forneceu apenas 0,01 mol de Hz.molgiicerar™ & 130 mL de Hz.L™*.d%, indicando que a
elevada concentracdo imposta favoreceu a producdo de outros intermediarios ao invés de
promover a produgdo de H> e &cidos organicos volateis. Os autores associaram a baixa
producdo nos reatores ao fato do TDH utilizado nédo ter sido suficiente para a utilizacdo
adequada do substrato. Além disso, as impurezas presentes no glicerol bruto podem ter
colaborado para o baixo rendimento. Acido acético e butirico foram os metabélitos
predominantes durante a operacdo, com excecao dos ultimos dias no qual acido propibnico
passou a compor uma alta proporcao na distribuicdo de acidos.

A avaliacdo do emprego de reator RALF na fermentacao de glicerol bruto foi feita por
Simdes et al. (2021) aplicando concentragdo de 10 gDQO.L™, TDH entre 1-8 h e temperatura
de 55°C e 30°C. O reator termofilico apresentou melhor desempenho, exibindo rendimento de
hidrogénio de 1,2 mol Hz.(mol glicerolconsumido)™* € PVH de 23,3 L Ho.L™2.d  no TDH de 1 h. O
reator mesofilico ndo apresentou rendimento de hidrogénio no intervalo de TDH avaliado,
sendo tal fato associado ao desvio da rota para producéo de 1,3-propanodiol e &cido caproico.

A Tabela 3 apresenta alguns trabalhos da literatura que realizaram a fermentacao do
glicerol para producéo de H>. Analisando os trabalhos que compdem a Tabela 3, observa-se
que a fermentagdo de glicerol é mais estudada em condigdo mesofilica do que em condicdo
termofilica. Entretanto, comparando o desempenho de reatores termofilicos (SITTIJUNDA;
REUNGSANG, 2020; SIMOES et al., 2021) e reatores mesofilicos (SITTIJUNDA;
REUNGSANG, 2017; SIMOES et al., 2021), atesta-se que a condicdo termofilica & mais
favoravel a producdo de H.. Além disso, observa-se que a condi¢do termofilica suporta a

aplicacdo de maiores TCO, como pode ser atestado ao comparar a TCO 6tima determinada em
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Sittijunda e Reungsang (2020) (55 °C) (62,5 g.L1.d}) com a TCO 6tima de Sittijunda e
Reungsang (2017) (37 °C) (50 g.L*.d%). Verifica-se que a concentracio de glicerol aplicada é
um dos fatores que mais impacta o processo, e que influencia nas rotas seguidas e rendimento
de H>. Observa-se na Tabela 3 que as concentragdes de glicerol mais elevadas, acima de
20 g.L 't (SITTIJUNDA; REUNGSANG, 2012b, 2017; REUNGSANG; SITTIJUNDA; O-
THONG, 2013; MARU et al., 2016; RODRIGUES et al., 2019), com excecéo de Sittijunda e
Reungsang (2020), forneceram rendimentos menores (maximo de 1,0 mol Hz.mol glicerol™?)
do que os rendimentos apresentados nos trabalhos cuja concentracéo de glicerol foi mais baixa,
inferior a 10 g.L! (FERREIRA, 2014; RODRIGUES et al., 2016; SIMOES et al., 2021).

Tabela 3 — Producéo de H» a partir da fermentacéo do glicerol

HY
Concentracao (mol PVH A
Reator | Temperatura (LY Hy.mol- (L Ha.L.d) Referéncia
1g|icero|)
(SITTIJUNDA;
batelada 35°C 20,33 0,3 0,409 REUNGSANG,
2012b)
(REUNGSANG;
SITTIJUNDA,;
o (@) !
UASB 37°C 25 0,41 55 O-THONG,
2013)
FERREIRA
° @ ( ’
RALF 55°C 5 3,0 36 2014)
(KUMAR etal.,
° -20 -
batelada 37°C 1-3% 0,646 2015)
. (MARU etal.,
batelada 37°C 20 1,0 2016)
. (RODRIGUES
batelada 37°C 10 2,2 etal., 2016)
(SITTIJUNDA,
UASB 37°C 25 0,5798 3,7@ REUNGSANG,
2017)
. (RODRIGUES
batelada 37°C 20 0,8 etal., 2019)
(SITTIJUNDA;
UASB 55°C 25 2,9 - REUNGSANG,
2020)
30°C - 0,51 (SIMOES et al.,
RALF 55°C 10 1,2 23,3 2021)

UASB: reator anaerébio de fluxo ascendente e manta de lodo; RALF: reator anaerébio de leito fluidizado; HY:

rendimento de hidrogénio; PVH: produgao volumétrica de hidrogénio; @: calculado pelo autor
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2.5.2. Producéo de metano

O efeito da taxa de carregamento organico em reator AnSBBR foi avaliada por
Bezerra et al. (2011) tratando efluente da produgéo de biodiesel. Os autores empregaram
temperatura na faixa mesofilica e concentragdes de substratos de 1,0 — 4,0 gDQO.L?, variando
a TCO entre 1,5 e 6,0 gDQO.L.d. O aumento da TCO promoveu acréscimos na quantidade
acumulada de AOV, aumentando de 42 mgHAc.L? na TCO de 1,5 gDQO.L1.d? para
729 mgHAc.L na TCO de 6,0 gDQO.LL.dL. O rendimento de metano também apresentou
incrementos até a TCO de 4,5 gDQO.LY.d?, na qual 555 mL de CH4.gDQO™ foram
produzidos. Com o continuo acréscimo para 6,0 gDQO.L™.d? o rendimento decaiu para
36,0 mL de CH4.gDQO™. Com o0 objetivo de manter o pH proximo ao neutro foi adicionado
bicarbonato de sédio na razdo 0,5 — 1,3 gNaHCO3.gDQO jimentada.

O emprego de glicerol para producdo de metano também foi estudado por Nuchdang
e Phalakornkule (2012), avaliando a digestdo desse substrato puro e a sua co-digestdo com
estrume de porco. O glicerol utilizado neste trabalho foi formado da transesterificacdo de 6leos
de cozinha e, portanto, contém grande por¢do de contaminantes como 6leos e gorduras. Devido
a estes contaminantes, o glicerol foi pré-tratado com acido sulfurico. Taxas de carregamento
entre 1,3 e 2,6 gDQO.L*.d? foram empregadas para a digestdo do glicerol, no qual a TCO de
1,6 gDQO.L.d* forneceu o maximo rendimento de 0,32 L de CH4.gDQO}(em. Na co-digestdo
de glicerol com estrume suino uma razdo de DQO de 80:20 (glicerol:estrume) foi aplicada,
obtendo resultados satisfatorios entre TCO 1,3 e 5 gDQO.L1.d* com maior rendimento de
0,24 L de CH4.gDQOYem na TCO 1,3 gDQO.LL.d™

Vlassis et al. (2013) compararam a producdo de metano resultante da digestdo
anaerobia de glicerol puro em reator CSTR e reator compartimentado periédico (Periodic
Anaerobic Baffled Reactor — PABR). Temperatura na faixa mesofilica (35°C) foi empregada
nos experimentos e diferentes TCO foram testadas. Lodo anaerdbio mesofilico foi utilizado
nos dois reatores. O reator CSTR foi submetido as TCO 0,25, 0,375 e 0,5 gDQO.L*.d?,
apresentando maxima producio de metano 0,074 L de CHsLtd! na TCO de
0,25 gDQO.L1.d. No PABR a TCO iniciou em 1 gDQO.L™.d? sendo aumentada para 1,5, 2
e 2,5gDQO.L.dL. Nestas condicdes, o PABR atuou de forma estavel, com degradacdes de
DQO acima de 98%. Ao elevar a TCO para 3,5 gDQO.L1d?, acimulo de AQV
(principalmente &cido propibnico) foi detectado no reator, culminando na queda do pH para
5,2. Depois de um periodo de recuperagio, o reator foi submetido a TCO de 3 gDQO.L1.d?, a
qual possibilitou a maxima producéo de 0,993 L de CH4.L™.d%, com remogéo de 95% da DQO.

Assim, 0s autores concluiram que o reator PABR apresentou melhor performance no
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tratamento de glicerol e producdo de metano, j& que maiores cargas puderam ser utilizadas
fornecendo elevadas produgdes de CH4 em comparagdo com o CSTR.

Albuquerque (2014) avaliou a produgdo de metano em reator UASB utilizando
glicerol bruto e glicerina. O estudo investigou o efeito da temperatura (35°C e temperatura
ambiente), do substrato aplicado (glicerol bruto e glicerina), e da TCO (1 e 2 gDQO.L™.d™Y).
Os autores verificaram que o tipo de substrato e temperatura aplicada ndo afetaram os
resultados do processo. O aumento da TCO promoveu acimulo de &cidos orgénicos, indicando
que a aplicacdo de concentragOes mais elevadas de substratos resultou em concentragfes mais
elevadas de produtos da fermentacdo. Com relacdo a producdo diaria de metano, a producéo
méaxima foi de 0,61 mL.d™* na TCO de 2 gDQO.L.d™. Os autores sugeriram que a produc&o
de metano na TCO mais baixa foi subestimada.

A temperatura aplicada no processo € um pardmetro que pode afetar o rendimento e
producdo de H, e CHs. De acordo com Ghimire et al. (2015), a razdo da dependéncia da
temperatura se deve a forma como ela afeta a hidrolise dos substratos. Biomassas necessitam
de temperaturas mais elevadas devido ao seu conteddo lignoceluldsico, enquanto materiais
mais biodegradaveis preferem condi¢es mesofilicas. O autor entdo destaca que a diferenca na
temperatura 6tima é consequéncia da porcdo de biodegradaveis presentes no substrato e do
in6culo utilizado no processo. Silvestre et al (2015) avaliaram o efeito da adicdo de glicerina
bruta a digestdo anaerdbia de lodo de esgoto em reator CSTR sob diferentes temperaturas. Na
condicéo termofilica os autores relataram instabilidades no processo devido ao pH da glicerina
e a sua rapida liberacdo de acidos, ndo sendo a alcalinidade do lodo capaz de controlar a queda
do pH. Entretanto, PVM entre 0,23 — 0,53 L CH4.L™.d* foram observadas. J4 o processo
mesofilico se manteve estavel, apresentando aumento de 148% na producdo de metano quando
a proporcao de glicerina no afluente foi equivalente a 1,2% v/v, produzindo 0,62 L CHa.L.d2.

Ferreira, Volschan Jr e Cammarota (2018a) utilizaram a co-digestéo de lodo de esgoto
com glicerol para producdo de metano em reator batelada, realizando o processo com diferentes
proporcdes de glicerol pré-tratado ou glicerol bruto. Na primeira etapa do estudo, grandes
volumes de glicerol bruto e puro (5 — 20% v/v) foram inseridos nas bateladas, o que acarretou
acumulo de acidos nos reatores causando queda acentuada do pH e a inibicdo da producéo de
metano. Posteriormente, um volume menor de glicerol bruto, pré-tratado ou puro, equivalente
a 1% v/v, foi analisado com objetivo de verificar a influéncia de impurezas, resultando também
em acumulos de acidos volateis e baixa producdo de metano. No entanto, os autores associaram
as baixas producGes a metanogénese e ndo a salinidade do glicerol. Na terceira etapa, 0,3, 0,5

e 0,7% v/v de glicerol bruto foram utilizados e os reatores apresentaram tamponamento do
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meio reacional e maiores producdes de metano. A melhor condicdo para obtencdo de metano
foi adicdo de 0,5% v/v de glicerol bruto resultando em 84% de conte(ldo de metano no biogas
e 413,7 mL de CH4.gSV rem.

Com o objetivo de aumentar a producdo de metano obtido na digestdo anaerdbia do
glicerol bruto, Paulista et al. (2020) estudaram a aplicacdo de tratamentos prévios no substrato
a fim de promover a hidrolise e degradacdo de &cidos de cadeia longa presentes no glicerol
bruto, os quais tendem a inibir a acdo das archaeas metanogénicas. Para tal, o substrato foi
submetido a ultrassom e aos microrganismos Aspergillus niger e Escherichia coli. No sistema
em batelada, o ultrassom se mostrou ineficiente para elevadas concentragdes de glicerol (1,7 e
3,2% v/v), enquanto para a concentracdo de 0,2 % v/v ocorreu um aumento de cerca de 11%
na producdo de metano. Porém, A. niger apresentou acréscimos de 99% no rendimento de
metano em relacdo ao experimento controle quando aplicada a concentracdo de 1,7% v/v. Ao
aumentar a concentracdo para 3,2% 0 mesmo comportamento ndo foi observado, ocorrendo
uma diminuicdo no rendimento. O pré-tratamento com E. coli ndo apresentou incrementos na
producdo de CHa4. Apbs a determinacdo das melhores condi¢cdes de producdo de CHa nos
experimentos em batelada, os autores utilizaram reator UASB para o estudo em operacao
continua. Aplicando pré-tratamento com ultrassom, concentracdo de 0,2% v/v de glicerol e
TCO de 0,4 kgDQO.m3.d%, rendimento de 0,547 m3 de CH4.kgDQO foi observado (aumento
de 29% em relacdo ao reator controle). Com a utilizacdo de A. niger, 1,7% v/v de glicerol e
TCO de 2,9 kgDQO.m3.d2, o reator produziu 0,434 m3 de CH4.kgDQO™! (aumento de 77%).

Reator RALF foi adotado por Costa et al. (2021) para a produc¢édo de metano utilizando
cultura mista de microrganismos. O substrato empregado foi o glicerol bruto. Como estratégia
de estudo, os autores avaliaram o efeito da temperatura (55°C e 30°C) e da TCO (1,2 a
7,6 gDQO.L1.d1) no desempenho do processo. O RALF termofilico exibiu melhores
resultados do que o RALF mesofilico, produzindo rendimento de 330,8 mL CH4.gDQO™ na
TCO de 3,53 gDQO.L.d* e PVM de 2,04 L CHa.L%d* na TCO de 7,6 gDQO.L%d™. O
méaximo rendimento e PVM do reator mesofilico foi 266,6 mL CHs.gDQO™e 0,9 L CHa4.Lt.d?,
respectivamente. Os autores associaram o desempenho inferior do RALF mesofilico ao
acumulo de acidos organicos, especialmente acido acético e acido propidnico.

A Tabela 4 contém alguns trabalhos da literatura que utilizaram glicerol para produgéo
de metano por meio da digestdo anaerdbia. Assim como observado nos estudos de fermentacéo,
verifica-se que a digestdo anaerdbia mesofilica é mais explorada na literatura do que a
termofilica. No entanto, elevados rendimentos podem ser observados nos reatores termofilicos

devido as maiores taxas de reacdo ocasionadas em altas temperaturas (COSTA et al., 2021).
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Analisando os trabalhos da Tabela 4, verifica-se que a ado¢do de concentracBes e TCO mais
elevadas de glicerol leva a acimulos de acidos orgéanicos, principalmente &cido propidnico
(VLASSIS et al., 2013), prejudicando a produgdo de metano. Com excecgéo dos trabalhos de
Lépez et al. (2009) e Vlassis et al. (2013), a concentracdo de substrato aplicada néo ultrapassou
10 g.L L. No entanto, cabe ressaltar que Vlassis et al. (2013) aplicaram TDH de 10 d, e assim,
baixas taxas de carregamento organico foram inseridos. Conforme apresentado anteriormente,

em RALF termofilico, Costa et al. (2021) estabeleceram favorecimento da producéo de metano

até a TCO de 3,5 gDQO.Lt.d ™.

Tabela 4 — Producéo de CH4 a partir da digestdo anaerobia do glicerol

Concentracao PVM
R T MY A
eator emperatura QLY (L CHaLdY) utor
. 0,356 L (LOPEZ et al.,
batelada 37°C 81,6 — 85,7 CH4.gDQO™ - 2009)
R 0,096 L (SELMA et
ASBR 30°¢C 05 CH..gDQO* al., 2010)
R 0,056 L (BEZERRA et
AnSBBR 0°C 30 CH..gDQO™* ] al., 2011)
(NUCHDAN
0,32 L G;
UASB - 45-55 CH ' DQO* - PHALAKOR
+9 NKULE,
2012)
. 0,33L (VLASSIS et
PABR 35°C 10-37,5 CH..gDQO™ 0,993 al., 2013)
0,74-0,80 mol (ZHANG et
CSTR 70 °C 5 -
CHA-mOI_lglicerol al-a 2015)
(VASQUEZ
batelada 39 °C 10 - 0,55 NAKASAKI,
2018)
0,33L (COSTA et
RALF ° 1-7 2,04
55°C CH..gDQO 0 al., 2021)

ASBR: reator anaerébio batelada sequencial; AnSBBR: reator anaer6bio de batelada sequencial com biomassa
imobilizada; UASB: reator anaerobio de fluxo ascendente e manta de lodo; PABR: reator anaerébio
compartimentado periddico; CSTR: reator continuo de mistura perfeita; RALF: reator anaerobio de leito

fluidizado; MY rendimento de metano; PVM: producdo volumétrica de metano

2.6. Processos mesofilicos e termofilicos de co-digestdo com soro de queijo e glicerol
Com o intuito de otimizar o processo e aumentar a producdo de hidrogénio e metano,

a estratégia de co-digestdo tem sido amplamente estudada na literatura. Por meio da adigéo de
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um co-substrato, pode-se adequar 0 meio nutricional, fornecendo nutrientes complementares,
além de fontes de carbono em diferentes formas para o consumo pelos microrganismos.

Segundo Gioannis et al. (2013), o uso da co-digestdo pode ser justificado por:
tratamento combinado de diferentes residuos; capacidade de tratar residuos que séo dificeis de
tratar individualmente; diluicdo de substancias toxicas e/ou inibitorias para o processo;
possibilidade de efeitos sinérgicos sobre a biomassa; otimizacao das condi¢fes para producao
dos biocombustiveis; controle do pH; e otimizagdo da relacdo carboidrato:proteina.

Neste sentido, a producédo de hidrogénio aplicando co-digestdo de lodo e glicerol em
condicdo mesofilica (30°C) foi estudada por Sittijunda e Reungsang (2012a). Metodologia de
superficie de resposta foi utilizada a fim de otimizar os parametros concentracdo de glicerol,
concentragédo de lodo e quantidade de meio nutriente (Endo) adicionada. Assim, a condicao
gque maximizou a producdo volumétrica de hidrogénio (1,37 mmol de H..L™.h?) foi:
22,19 g.L* de glicerol, concentragdo de lodo de 7,16 gST.L™ e 2,89 mL.L™ de adicdo de meio
nutriente Endo. Ao comparar o resultado obtido ap6s a otimizacdo dos pardmetros com o
resultado fornecido pela batelada sem adicdo de glicerol, conclui-se que a producdo
volumétrica da co-digestdo foi duas vezes superior a PVH do ensaio controle
(0,76 mmol de Hz.L™1.h). Os principais metabélitos gerados foram etanol, 1,3-propanodiol,
lactato e formiato.

Gomez-Romero et al. (2014) verificaram a producdo de hidrogénio por meio da co-
digestdo de soro de queijo e residuos de frutas e vegetais. Para tal, 5 diferentes razdes C/N
foram avaliadas: 7, 17, 21, 31, e 46. O maior rendimento alcancado foi 449,84 mL H..gDQO™
na razdo C/N de 21. Dando continuidade a investigacdo da co-digestdo de soro com outros
residuos, Gomez-Romero et al. (2016) aplicaram a co-digestdo de soro de queijo e residuos de
frutas e vegetais em processo dois estagios, o qual consistiu em um reator batelada hidrolitico
e um reator CSTR hidrogenogénico. Esta estratégia foi adotada com base em seu estudo
anterior, no qual os autores verificaram que a assimilacdo inicial de carboidratos e proteinas
facilmente degradaveis permitiu o crescimento dos microrganismos e a formag&o de acetato e
lactato como principais metabolitos. Sendo assim, utilizando a raz&o C/N igual a 21, na TCO
de 80,02 gDQO.L.d%, o maior rendimento de hidrogénio foi observado, correspondendo a
813,3 mL de H..gDQO™. Quanto a producdo volumétrica de hidrogénio, maiores resultados
foram verificados a medida que menores TDH foram aplicados. Como conclus&o, os autores
verificaram que a co-digestdo forneceu maior estabilidade, confiabilidade e eficiéncia ao

processo.
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A co-digestdo de soro de queijo e a fracdo liquida de estrume de laticinio em reator
UASB foi avaliada por Rico et al. (2015) verificando a razdo de co-substrato e a TCO imposta
no reator. Reciclos do efluente foram realizados para suplementacdo da alcalinidade. Ao ser
submetido a TDH de 2,2 d e TCO de 19,4 kgDQO.m=.d, o reator operou de forma estavel até
a proporcdo de 75% de soro na alimentacao, obtendo remocdo de 94,7% da DQO afluente e
producéo de metano de 6,4 m® de CHs.m=3.d%. No entanto, a maior producéo foi obtida com
60% de soro na alimentacio, sob a TCO de 28,7 kgDQO.m?3.d? fornecendo
9,5 m® de CHa.m3.d" e 95,1% de remoc&o de DQO.

A proporcdo de substratos em uma co-digestdo € uma variavel que deve ser
considerada a fim de maximizar a obtencdo de biocombustiveis. Marone et al. (2015)
estudaram as propor¢des adequadas de substratos na co-digestdo de residuo de bufalo
(chorume), soro de queijo e glicerol bruto em reator batelada para producgéo de hidrogénio. As
bateladas foram ajustadas para pH inicial de 6,5 e a temperatura foi mantida a 37°C. O
rendimento méaximo obtido foi 111,6 + 21,8 mL H2.gSV aicionado, ObServado em uma mistura
de 66% de residuo de bufalo e 33% de soro de queijo. Apesar do soro de queijo ser apropriado
para a digestdo, sua degradacdo leva a uma rapida queda do pH, enquanto o estrume de bufalo
possui uma alta capacidade de tamponamento.

Além dos estudos que envolvem a recuperacao de Hz, observa-se que a co-digestao
também tem sido aplicada para obtencdo de metano. Neste contexto, Lovato et al. (2016)
investigaram a producgé@o de metano decorrente da co-digestdo de soro de queijo e glicerina em
reator anaerobio batelada sequencial com recirculacdo da fase liquida. Os experimentos foram
realizados a 30°C e TCO de 7,5 kgDQO.m3.d"%, variando a fracio de soro de queijo na mistura
de 0 a 100%. A melhor producdo volumétrica e rendimento de metano foram
101,8 mol de CHa.m3.d* e 13,3 mol de CH4.kgDQO™, respectivamente, observados na
proporcdo 75% de soro de queijo e 25% de glicerina. A co-digestdo desses dois substratos
proporcionou um aumento na producao volumétrica de cerca de 9 e 30%, quando comparada a
mono-digestdo anaerdbia do soro de queijo e glicerol.

A co-digestao de soro de queijo e glicerol para a producéo de hidrogénio foi estudada
em reator de leito granular expandido, EGSB, por Lopes, Ramos e Silva (2017) sob condicgéo
mesofilica (30°C). O procedimento experimental consistiu em variar as propor¢des
soro:glicerol em 5:1, 5:2, 5:3, 5:4 e 5:5 (m/m) com TDH fixo em 8h. Posteriormente, na
proporcao 5:5, o TDH foi reduzido de 8 a 0,5 h. A relagéo 5:1 foi a que proporcionou 0 maximo
rendimento de 0,120 mmol de H..gDQO?, sendo que maiores concentragdes de glicerol

ocasionaram produgdes mais elevadas de acido, principalmente &cido propi6nico. Ao diminuir
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0 TDH, maiores PVH foram exibidas, com valor maximo de 42,5 mL de Hz.L"%.h"* no TDH
0,5 h. As conversdes de lactose e glicerol variaram de 61-98% e 45-97,6%, respectivamente.

Lovato et al. (2017) também estudaram a co-digestdo de soro de queijo e glicerina em
condicdo mesofilica (30°C) para recuperacdo de H>. No entanto, 0s autores optaram por reator
batelada sequencial (AnSBBR) para realizar seus experimentos. Neste trabalho, a relagdo soro
de queijo:glicerina (100:0; 75:25; 50:50; 25:75; 0:100% com base na DQO) foi estudada
juntamente com a influéncia da TCO (10,1 a 23,9 kgDQO.m3.d). A adicdo de glicerina ao
soro de queijo apresentou-se como uma boa estratégia, devido principalmente a capacidade de
tamponamento proporcionada pelo glicerol, possibilitando acréscimos de 73,2% e 60,6% na
producdo volumeétrica e rendimento de hidrogénio ao compara-los a mono-digestdo do soro.
Dessa forma, o afluente composto por 75% de soro de queijo e 25% de glicerina, com TCO de
23,9 kgDQO.m3.d* produziu PVH de 129 mol de H.m?3d! e rendimento de
5,4 mol de Hz.kgDQO™.

O pH reacional é uma importante variavel na fermentacéo de substratos para producgéo
de hidrogénio, podendo inibir a atividade dos microrganismos acidogénicos e prejudicar a
producdo de H> a depender de seu valor. Com 0 objetivo de aumentar a capacidade de
tamponamento na digestdo do soro de queijo e manter o pH acima de 4, Ghimire et al. (2017)
investigaram a co-digestdo de soro de queijo com estrume de bufalo, residuo que apresenta
uma alta alcalinidade. Na razdo 4 gSV.gSV! de soro de queijo/estrume, rendimento de
152,2 mL de H,.gSV! foi atingido juntamente com a producéo de 215,4 mL de H..L1.d2 O
pH do meio reacional ficou entre 4,8 e 5. Assim, a co-digestdo do soro de queijo e estrume de
bufalo permitiu melhor producéo de H: e estabilidade ao processo

Silva et al. (2017) estudaram a co-digestdo de glicerol e residuo alimentar em reatores
batelada a 35°C variando a porcentagem de glicerol presente na mistura. O objetivo da pesquisa
foi a producéo de hidrogénio. Concentracfes de 1, 3 e 5% v/v de glicerol foram inseridas nos
ensaios, sendo a concentracdo de 5% a que resultou no melhor rendimento de H», equivalente
a 180 mL de H2.gSV. Ja a producéo volumétrica especifica se manteve praticamente constante
em todas as bateladas (13 mL de H..gSV™1.h?), independente da concentracdo aplicada. A
adicéo de glicerol ao meio reacional possibilitou menores tempos de aclimatagéo da biomassa,
além de favorecer a producédo de &cidos volateis e elevar a concentragdo de 1,3-propanodiol.

A co-digestdo de vinhaca de cana-de-acUcar e soro de queijo em reator RALF para
recuperacdo energetica de H» foi estudada por Ramos e Silva (2018). Os autores avaliaram
como a composic¢édo do afluente e o0 TDH influenciou na co-digestdo. Assim, o TDH variou de

1 a 8 h e a concentragdo de soro de queijo foi aumentada no reator, o qual apresentava
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concentragio fixa de vinhaga de 10 gDQO.L. Os experimentos foram realizados a 55°C e 0s
residuos foram degradados por cultura mista de microrganismos. A digestdo da vinhaca sem
adicdo de co-substrato forneceu rendimento de hidrogénio de 1,01 mmol de H..gDQO™,
producdo volumétrica de 2,54 L de H2.L™.d e contetido de hidrogénio de 47,3%. Ao adicionar
2 gDQO.L™ de soro de queijo, aumentos de 117% foram observados na producio volumétrica
de Hz, 68% no conteudo de Hz e 82% no rendimento de H.. Acréscimos superiores a
2 gDQO.L* proporcionaram performance inferior do reator a0 comparar com a operagao
somente com vinhaga.

Zahedi et al. (2018) estudaram a producéo de metano em condicao mesofilica (35°C)
por meio da co-digestdo de lodo de esgoto com glicerina em reator semi-continuo de mistura
perfeita. O efeito da TCO foi inferido diminuindo o tempo de retencéo dos solidos (SRT) de
20 para 5 d. Assim, a TCO variou de 1,03 para 4,05 gDQO.L.dX. Sob condigdes estaveis,
entre SRT de 20 e 9 d, reducbes de até 85% na producdo de &cidos volateis organicos foram
atingidas, com producdo de metano de cerca de 0,8 L de CH4.L.dt. Em SRT abaixo de 9 d os
autores observaram desestabilizagdes do sistema.

Com o objetivo de determinar se a co-digestéo utilizando lodo de esgoto, glicerol e
residuo alimentar seria mais vantajosa para producdo de metano do que somente a digestao
anaerdbia do lodo, Ferreira, Volschan Jr e Cammarota (2018b) adotaram como estratégia
operacional o uso de dois reatores, no qual um recebeu somente lodo de esgoto enquanto o
outro foi alimentado com a mistura ternaria. A mistura ternéria apresentou maior estabilidade
do que a digestdo realizada somente com lodo. Dessa maneira, os resultados referentes a mono-
digestdo do lodo foram: 3 L.d* de biogas, 23% de CHa, remogcéo de 65,3% dos sdlidos volateis
e rendimento de metano de 98,5 L de CH4.kgSV tadicionado. EM compensago, a co-digestéo
apresentou producio de 21 L.d%, 43% de CHas, 73,4% de remocdo de solidos volateis e
rendimento de 174,5 CHa.kgSV ladicionado. Dessa forma, a co-digestdo permitiu uma
recuperacdo energética 12 vezes maior do que a digestdo do lodo de esgoto puro.

A producdo de metano utilizando glicerol foi estudada por Sittijunda e Reungsang
(2018) aplicando co-digestdo de biomassa de algas e glicerol bruto em reator batelada com o
objetivo de verificar as melhores condig¢Oes para maximizacdo da produgdo de CHa. Para tal
foi utilizada a técnica estatistica de superficie de resposta investigando o0s parametros
concentragio de biomassa de algas (0 a 29,4 gSV.L™1), concentracio de glicerol (0 a
25,4 gSV.L™) e concentragdo do indculo (3,3 a 11,70 gSV.L™1). As bateladas foram acertadas
em pH inicial 8 e a temperatura mantida a 35°C. As condi¢des 6timas encontradas foram

20,02 gSV.L* para glicerol bruto, 9,76 gSV.L™ para concentragdo de inéculo e 5,50 gSV.L™
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para concentracdo de biomassa, sucedendo na producdo méxima de metano de
58,88 mL de CHa.L ™.

Oliveira et al. (2018) aplicaram planejamento de experimentos para otimizar a
producdo de metano a partir da co-digestdo de lodo de esgoto, glicerol e residuo de dleo de
fritura. As bateladas foram conduzidas a 37°C, sendo analisadas trés variaveis nas respostas
producdo volumétrica e producdo acumulativa de CHa4: concentragdo de lodo, concentragéo
global dos co-substratos e fragdo méassica de glicerol na mistura glicerol e residuo de 6leo de
fritura. A digestdo pura do lodo de esgoto forneceu uma produgdo acumulativa de metano de
294 + 6 L de CH4.kg™ e producdo volumétrica de 64 + 1 L de CHa.kg™.dX. A co-digestdio com
glicerol e residuo de 6leo de fritura aumentou em 91% a producao acumulativa e em 3 vezes a
producdo volumétrica de metano, com valores Otimos (583 L de CHaikg! e
192 L de CHa.kg™.d?) alcancados na concentracdo de 4,64 g-L™ de lodo de esgoto associado
com 8,77 g.L! da mistura de co-digestdo contendo fracdo de glicerol de 0,8.

A utilizacdo de residuos que contém parcelas consideraveis de gordura tem sido
evitada no processo de digestdo anaerobia, devido as inibigdes que podem ocorrer decorrentes
da degradacdo de lipideos, a qual tem como consequéncia o acumulo de &cidos graxos de cadeia
longa. No entanto, a utilizacdo da co-digestdo pode contornar este problema. Neste sentido,
Rasit et al. (2019) avaliaram a adi¢do de glicerina no tratamento de residuos de caixa de gordura
feito em reator de mistura perfeita cuja finalidade era producdo de metano. Assim, 1% v/v de
glicerina foi inserida no reator. As taxas de carregamento organico variaram de 1,3 a
3,6 gDQO.L1.d?, e 0 TDH de 11 a 4 d. Os autores observaram que com a adigdo de glicerina
a fase lag diminuiu cerca de 4 d, o que interferiu positivamente na producdo de metano. Ao
comparar a performance do reator controle (sem adicdo de glicerina) com o reator no qual foi
adicionado glicerina, observou-se incrementos de 31% na produgdo volumétrica de metano
(PVM) e 35,7% no rendimento de metano ocorridos na TCO de 2,2 gDQO.L™.dX. Dessa forma,
a PVM do reator com glicerina foi 0,38 L de CHsL'd!' e o rendimento foi
0,19 L de CH4.gDQO™. Além disso, elevada remocéo de DQO foi atingida, sendo esta igual a
90%. De acordo com os dados apresentados, a adi¢do de glicerina na digestdo anaerobia de
residuo de caixa de gordura potencializou a produgdo de metano. Os autores levantaram a
hipbtese de que a fonte de carbono extra advinda da glicerina poderia ter induzido a taxa de
crescimento da biomassa ativa e reduzido a toxicidade pelo inibidor (4cidos organicos de cadeia
longa).

A viabilidade da aplicacéo do glicerol como co-substrato foi analisada por Lovato et

al. (2019) utilizando uma mistura de vinhaca de cana-de-agucar e glicerol. Os autores avaliaram
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a influéncia da estratégia de alimentacdo dos reatores batelada sequencial, a concentracao
afluente, duracéo do ciclo e temperatura na producédo de metano. Dessa forma, utilizou-se duas
estratégias de alimentacdo: modo batelada e modo batelada alimentada; a concentragéo afluente
variou de 3.750 mgDQO.L? a 7.500 mgDQO.L™; a duragdo do ciclo decresceu de 8 a 6 h; e
duas temperaturas foram utilizadas: 30°C e 35°C. Avaliando todos os parametros mencionados,
os autores concluiram que a co-digestdo da vinhaca com o glicerol favoreceu a producdo de
metano, sendo utilizada uma proporcdo de glicerol igual a 1,53% v/v. O aumento da
concentragdo afluente possibilitou um crescimento exponencial da produtividade de metano,
no entanto, ao elevar a temperatura para 35°C a producdo foi prejudicada devido a maior
geracdo de substancias poliméricas extracelulares. Os autores observaram melhores resultados
utilizando batelada alimentada, a 30°C e com uma taxa de carregamento organico de
10,1 kgDQO.m3.d* (7.500 mgDQO.Le 6 h), alcancando PVM de 139,32 mol CHs.m3.d e
rendimento de metano igual a 15,30 mol CH4.kgDQOrem.

Sawasdee, Haosagul e Pisutpaisal (2019) avaliaram a co-digestdo de glicerol e glicose
em reator batelada mesofilico (37°C). Para tal, a concentracdo de substrato foi mantida em
5.000 mgDQO.L variando as razdes de glicerol/glicose em 0:10, 5:5, 6:4, 7:3, 8:2, 9:1 e 10:0.
A condicéo que forneceu o maior rendimento (47 mL de CH4.gDQO™) foi a razdo 0:10, a qual
somente glicose foi inserida na batelada. Tal fato pode ser devido a glicose ser mais favoravel
para producdo de metano do que o glicerol, além de ter sido utilizado glicerol bruto com 63,9%
de pureza. No entanto, a condicdo 6tima para operacdo utilizando o glicerol correspondeu a
razdo 5:5, a qual forneceu producdo acumulativa de metano igual a 298,2 mL e méxima
velocidade de producdo de 8 mL de CHah?, além de rendimento equivalente a
31,2 mL de CH4.gDQO™.

A co-digestdo de vinhaca de cana-de-aclcar e soro de queijo foi utilizada por
Albuquerque, Ratusznei e Rodrigues (2019) para avaliar a producdo de metano em reator
batelada sequencial alimentada. O estudo foi dividido em 4 etapas: composi¢do da agua
residuaria (75% v/v de soro de queijo, 50% v/v de soro de queijo e 25% v/v de soro de queijo),
otimizacdo (5 gDQO.L?, 10 gDQO.L?, 15 gDQO.L! e 20 gDQO.L?), estratégia de
alimentacéo (batelada ou batelada alimentada) e temperatura (45, 50 e 55°C). Ressalta-se que
as etapas 1, 2 e 3 foram realizadas a 55°C. Dessa forma, os melhores resultados foram: agua
residuaria composta por 25% v/v de soro de queijo e 75% v/v de vinhaca, taxa de carregamento
organico de 25 gDQO.m=.d! no modo batelada alimentada (20 gDQO.L™?) e temperatura de

55°C. Assim, o rendimento de metano foi de 15,3 mmol de CH4.gDQO, producéo volumétrica
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igual a 278 mol de CHs.m3.d"! e remocdo de 71% da carga organica volumétrica aplicada.
Acido acético foi o metabdlito predominante em todos os ensaios realizados.

Hallaji, Kuroshkarim e Moussavi (2019) estudaram a co-digestdo de lodo ativado,
residuos de frutas e soro de queijo para producdo de metano em condi¢do mesofilica. A co-
digestdo apresentou melhores resultados do que a digestdo anaerdbia do lodo individualmente,
além de aumentar em 22% e 9% a atividade das enzimas protease e celulase. A producao
acumulativa de biogés na co-digestdo foi cerca de 2970 mL, sendo aproximadamente 33%
maior do que o valor observado no reator controle (somente lodo). O rendimento de metano no
reator composto por 85% de lodo e 15% da mistura residuo de frutas e soro de queijo foi de
384,1 mL de CHa.gSV Lagicionado, 31% a mais do que o rendimento do reator que continha
somente lodo. Os autores atribuiram a melhora na atividade enzimatica ao balango da relagéo
C/N proporcionado pela co-digestdo. Como consequéncia do desempenho das enzimas
hidroliticas, maior quantidade de matéria organica biodegradavel passou a estar disponivel para
0S microrganismos, o que pode ter favorecido a producdo de biogas.

Glicerol bruto proveniente da transesterificacdo de lodo de matadouro foi co-digerido
com agua residuaria de laticinio nos estudos de Chou e Su (2019). Os autores realizaram 0s
experimentos em reatores batelada sob temperatura de 35°C, avaliando a proporcéo de glicerol
aplicada no meio, variando-a em 2, 4 e 8% v/v. A adicdo de glicerol favoreceu a producéo de
biogas nas trés concentracGes estudadas, gerando volumes superiores aos observado no
experimento controle (sem adicdo de glicerol bruto). Porém, dentre todas as bateladas, a
batelada com 8% v/v de glicerol bruto forneceu o maior acumulo de biogas, 4383,3 mL, sendo,
aproximadamente, 159% maior do que a obtida no reator controle. A porcentagem média de
metano ndo apresentou diferenca significativa entre as bateladas, sendo o reator com 8% v/v
(CG8) composto por 73,10% de metano. Acimulo de acidos organicos voléateis foi observado
nos reatores, com maiores quantidades presentes no CG8, sendo acido butirico o metabdlito
em maior concentracdo. Assim, o pH dos reatores com 2 e 4% v/v de glicerol e o reator controle
decresceu, permanecendo acima de 6,7. No entanto, o pH do reator com 8% v/v chegou a 5,76.
Os autores ainda verificaram que a concentracdo de acidos nos reatores diminuiu no decorrer
da operacdo, com excec¢do apenas da batelada com 8% v/v de glicerol, constatando que o
decréscimo do pH pode ter inibido o crescimento das archaeas metanogénicas e ocasionado
um desequilibrio no reator.

Sousa et al. (2019) estudaram a co-digestdo de vinhaca de cana-de-agucar e soro de
queijo em reator batelada sequencial (AnSBBR) avaliando a estratégia de alimentacéo,

interacdo entre os tempos de ciclo e concentracdo afluente, carga organica volumétrica aplicada



59

e temperatura. Os autores verificaram que as estratégias de alimentacao, batelada e batelada
alimentada, ndo apresentaram resultados muito distintos, indicando uma flexibilidade neste
parametro. Com relagdo ao tempo de ciclo e concentracdo afluente, as variagdes foram: 8, 6 e
4 h e 5000, 3750 e 2500 mgDQO.L?, mantendo sempre a mesma TCO de 5 gDQO.L.dL. Os
autores observaram que o maior tempo de ciclo (8 h) juntamente com a maior concentracao
(5000 mgDQO.L!) proporcionou 0 melhor desempenho em relagio aos demais experimentos,
com remogdo de DQO de 91% e rendimento de metano de 10,52 mmol de CH4.gDQO™. A
carga organica volumétrica foi avaliada em 5, 7,5, 10 e 15 gDQO.L™.d%, apresentado os
melhores resultados na TCO de 15 gDQO.L*.d?, com rendimento e producdo volumétrica de
CH4 de 15,76 mmol de CH2.gDQO™ e 208,5 mol de CH.m?3.d?, respectivamente. As
temperaturas de 30 e 35°C apresentaram resultados similares, enquanto a 25 °C os resultados

foram inferiores.

2.7. Processos mesofilicos e termofilicos em dois estagios com soro de queijo e glicerol

Como discutido anteriormente, a obtencdo de energia por meio da digestdo anaerébia
é uma alternativa para producdo de energia renovavel que tem sido amplamente estudada
(LOPEZ et al., 2009; PERNA et al., 2013; OTTAVIANO et al., 2017; RAMOS; SILVA,
2017a). De forma geral, o processo pode ser dividido em duas etapas principais: acidogénese
e metanogénese. Durante a primeira etapa tém-se as bactérias acidogénicas atuando no
processo, enquanto na segunda etapa sdo as archaeas metanogénicas 0s microrganismos
responsaveis pelos produtos finais (CREMONEZ et al., 2021). Entretanto, os dois grupos de
microrganismos citados anteriormente diferem significativamente com relacdo a fisiologia,
necessidades nutricionais, crescimento microbiano, caracteristicas metaboélicas e condi¢des
ambientais favoraveis (POHLAND; GHOSH, 1971).

Com o objetivo de otimizar a estabilizacdo de residuos organicos, Pohland e Ghosh
(1971) propuseram um processo em dois estagios, no qual a fase acidogénica e metanogénica
ocorrem em reatores distintos. Dessa maneira é possivel operar os reatores nas condicoes
favoraveis para cada fase, e explorar ainda mais o potencial energético do substrato, obtendo-
se hidrogénio do reator acidogénico e metano do reator metanogénico. Nesta configuragdo os
microrganismos consumidores de hidrogénio sdo inibidos no reator acidogénico, sendo a
digestdo anaerobia interrompida na acidogénese, enquanto no segundo reator 0 processo ocorre

por completo.
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Ghimire et al. (2015) apresentaram um esquema simplificado para o processo em dois
estagios, também conhecido como duas fases ou sequencial, cuja finalidade é a recuperacgéo de
hidrogénio e metano, conforme a Figura 7.

Hz e CO2 recuperados CHa e COz2 recuperados

N CHa e COz
Hidrdlise e
Residuo Organico Acidogénese N Acidos
Organicos Metanogénese
Fermentac&o escura Biometanizacao

Figura 7 — Processo em dois estagios para producao de H> e CHs. Adaptado de Ghimire et al.
(2015)

Schievano et al. (2014) associam o crescente interesse e estudo na digestdo anaerdbia
em dois estagios devido ao aumento do desempenho geral do processo (estabilidade e eficiéncia
de degradacdo organica em ambas as fases), e ao favorecimento da producdo de CHa no reator
metanogénico como consequéncia da producdo de acidos organicos volateis no reator
acidogénico. Além dessas vantagens, o processo em dois estagios permite a aplicacdo de
maiores TCO no reator metanogénico do que o processo em fase Unica, otimizacdo dos reatores
de cada estdgio (CREMONEZ et al., 2021), e necessita de menores quantidades de
alcalinizantes, uma vez que os problemas com acidificacdo e comprometimento da atividade
das archaeas metanogénicas podem ser minimizados. A complexidade da agua residuaria
também é outro ponto critico na digestdo anaerdbia que tem seu impacto suavizado pois as
etapas de hidrolise/fermentacdo ocorrem em reator a parte, e podem ser manipulados da melhor
maneira para assimilacdo dos microrganismos e conversdo a acidos organicos, sem que isso
afete as condi¢cGes mais adequadas para o reator metanogeénico.

O soro de queijo e o glicerol sdo substratos constantemente empregados em pesquisas
que visam a producdo de hidrogénio e metano por meio da fermentacédo e digestdo anaerobia.
A seguir s&o apresentados alguns trabalhos que utilizaram esses materiais na operagao em dois
estagios para producdo sequencial de H2 e CHa.

Antonopoulou et al. (2008) estudaram a producédo de H2 e CH4 sob condi¢6es mesofilica
(35°C) utilizando soro de queijo como substrato. Producdo de 7,53 L de H..d™! foi observada
no reator acidogénico, enquanto o reator metanogénico produziu 75,6 L de CH4.d?, sendo

empregados os TDH de 24 h e 4,4 d, respectivamente. A remocdo de DQO na fase
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metanogénica foi de 94%. Para que ocorresse a producao de Hz constituindo ao menos 25% do
biogas, o reator acidogénico foi mantido no pH 5,2 por meio da adi¢do de 20 g NaHCOz3/L. Os
principais metabdlitos foram &cido acético, latico e butirico, sendo detectados em niveis
inferiores acido propidnico e etanol. No reator metanogénico, acido acético foi o Unico
metabolito identificado, com aumento de sua concentracdo a medida que o TDH diminuiu.
Neste estudo nenhum consorcio de microrganismos foi adicionado ao processo, sendo 0s
préprios microrganismos do soro de queijo responsaveis pela fermentacdo. Os autores
destacaram a capacidade de producdo de H> pelo soro de queijo cru como relevante para a
industria do leite, uma vez que nenhuma energia adicional seria necessaria para o inicio da
operacdo de fermentacao.

A producdo em dois estagios utilizando soro de queijo também foi avaliada por
Venetsaneas et al. (2009). No entanto, os autores utilizaram reatores CSTR sob condicéo
mesofilica (35°C). O in6culo adotado para o primeiro estagio foi composto por microrganismos
indigenas do soro de gueijo, enquanto o reator do segundo estagio foi inoculado com lodo de
estacdo de tratamento biol6gico municipal. Neste estudo os autores abordaram 2 estratégias
diferentes para controle do pH no reator acidogénico: controle do pH por adicéo de alcalinidade
(NaHCO3) e controle realizado por um controlador automatico (adi¢cdo de NaOH). As taxas de
producdo de hidrogénio alcancadas foram 2,9 + 0,2 L de Halreawor®d® e 1,9 +
0,1 L de Ha.Lreator *.d™? para controle por adicio de NaHCOg3 e por controlador automatico,
respectivamente. A producdo de metano no segundo estagio foi aproximadamente
1 L de CHa.d%, sendo o reator alimentado com o efluente acidogénico cujo pH foi controlado
pela adicdo de alcalinidade. Acido acético, butirico, latico e etanol foram os principais
metabdlitos encontrados no primeiro estagio, ja o segundo estagio constitui-se principalmente
de acido acético e butirico, ainda que em baixos niveis.

Cota-Navarro et al. (2011) estudaram o emprego de soro de queijo em pd na producéao
volumeétrica de H> e CHs em operagdo continua. Neste trabalho verificou-se a influéncia do
TDH e da TCO nas faixas de operagdo 6-3,5 h e 95-190 g de lactose.L™.d para o reator
acidogénico e, TDH de 6 e 12 h e TCO de 14 e 20 gDQO.L.d"! para ao reator metanogénico.
Os reatores também diferiram quanto ao tipo de reator e a temperatura, sendo adotado no
primeiro estagio reator CSTR a 37°C e no segundo estagio reator UASB a temperatura
ambiente (25-30°C). A TCO de 142 g de lactose.L™.d e TDH de 6 h, foram as condigGes que
forneceram a maxima producdo volumétrica durante operacdo estavel, alcangando
25 L de Hz.L1.dt. Com relacdo ao metano, PVM maxima de 5 L de CHa4.L™.d™ foi observada
no TDH de 6 h e TCO de 20 gDQO.L.d%. Dessa forma, o tempo total do processo foi de 0,5 d.
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A operacgdo em dois estagios permitiu a recuperacdo de 70% da energia presente no substrato
com remocao acima de 90% da carga organica.

Aplicando diferentes substratos no processo anaerobio em dois estagios, Peixoto et al.
(2012) estudaram a recuperacdo de H> e CH4 utilizando esgoto, vinhaga de cana de agucar,
agua residuaria de arroz e glicerol. Os experimentos foram realizados em reatores batelada sob
condicdo mesofilica (25°C), sendo todos os substratos utilizados diluidos para concentragéo de
300 mgDQO.L. Lodo de reatores anaerdbios de leito fixo utilizados para producio de
hidrogénio a partir de aguas residuarias sintéticas foi utilizado para inoculacdo do reator do
primeiro estagio, enquanto o segundo estagio foi inoculado com lodo de reator UASB de
tratamento de efluentes de matadouro de aves. As bateladas constituidas de glicerol e esgoto
ndo apresentaram producdo de hidrogénio no primeiro estagio, enquanto as compostas por agua
residuaria de arroz e vinhaca forneceram um rendimento de H> de 239 e
20,79 mL de H2.gDQO™?, respectivamente. Os autores atribuiram a auséncia de Hz nas
bateladas de glicerol ao curto tempo do experimento (42 h). O rendimento do metano no
segundo estagio foi de 46,36 mL de CH..gDQO™ (esgoto), 180,14 mL de CH..gDQO*
(glicerol) 115,55 mL de CH4.gDQO™ (arroz) e 255,44 mL de CH..gDQO? (vinhaga). A
vinhaca foi o substrato que apresentou maior recuperacao energética, com um potencial global
incluindo ambas as fases de 10,48 kJ.gDQO™ e remocéo de matéria organica de 74,72%. O
glicerol foi 0 segundo melhor substrato com potencial energético global de 7,20 kJ.gDQO™ e
remocdo de DQO de 70,38%. Os metabdlitos predominantes do reator acidogénico contendo
glicerol foram &cido propidnico, butirico, latico e acético. Dessa forma, conclui-se que o0s
microrganismos seguiram pela rota do acido propionico, a qual ndo favorece a producéo de Ho.

Rivero, Solera e Perez (2014) avaliaram a co-digestéo de lodo de esgoto de tratamento
de aguas residuarias de plantas com glicerol bruto em reator CSTR. Processo em dois estagios
foi conduzido sob temperatura na faixa mesofilica com o objetivo de verificar o efeito da TCO.
Dentre as TCO avaliadas, a menor taxa (7,82 gDQO.L.d!) foi a que apresentou a melhor
condicdo operacional, com rendimento de hidrogénio e metano, 0,026 L de H2.gDQOrem™ €
0,29 L de CH4.gDQOrem™, respectivamente, sendo 93% da matéria organica removida durante
0 processo.

A co-digestdo de sorgo ensilado, estrume de vaca liquido e soro de queijo foi aplicada
em processo dois estagios por Dareioti e Kornaros (2015) para estudo da producéo sequencial
de Hz2e CHg, sendo utilizado dois reatores CSTR mesofilicos (37°C). A propor¢do volumétrica
de cada substrato na mistura se deu da seguinte forma: 55% de sorgo, 40% de soro de queijo e

5% de estrume. O TDH foi um dos parametros avaliados, variandoem 5, 3, 2,1, 0,75 e 0,5 dias
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para o reator acidogénico e 24, 26 e 12 d no reator metanogénico. O maximo rendimento de H>
e CHs; foram exibidos no TDH de 05 d e 24 d, resultando em
0,70 mol de Hz.mol de carboidratocons € 223,09 mL de CH4.gDQO¢ons, € @ maior producéo
volumétrica nos TDH de 0,5 d e 16 d, correspondendo a 2,14 L de Haz.Lreaor2.dt e
0,9 mL de CHa.Lreator 2.2, respectivamente. Abaixo do TDH de 12 d os autores observaram
instabilidades no reator metanogénico, assim como inibicdo da producdo de metano devido ao
acumulo de acidos. A concentracdo de acidos no reator metanogénico para os TDH de 24, 16
e 12 d foram 0,30 g.L %, 0,41 g.L e 19,51 g.L ™%, sendo originados principalmente do actimulo
de acido acético.

Zhong, Stevens e Hansen (2015) investigaram a operacdo em duas fases em reator de
leito induzido (IBR) utilizando residuo de processamento de laticinios, composto de 40-50%
v/v de soro de queijo. O esquema operacional consistiu em duas etapas, sendo realizado na
primeira a otimizacdo de varidveis operacionais na producdo de H, e posteriormente, as
condicdes ideais do reator acidogénico foram empregadas para o processo em dois estagios.
Temperatura, TDH e pH foram avaliados no primeiro estagio nos seguintes valores: 40 e 60°C,
1,3 e 5 dias e nas faixas de pH 4-4,5, 4,8-5,3 e 5,5-6. No reator metanogénico adotou-se pH
6,8-7,5 e 40°C. O maximo rendimento de H foi 160,7 ml de H2.gDQOem observado em
60°C, TDH de 3 dias e pH 4,8-5,5, e de metano foi 178,1 ml de CHs gDQO}em N0 TDH de
15 d. A operacdo em dois estagios proporcionou maior remocdo total de DQO (88,2%).

A fim de verificar se 0 processo em dois estagios acarretaria em incrementos na
producdo de CHj4 a partir de soro de queijo, Fernandez et al. (2015) empregaram processo dois
estagios em reatores batelada, e compararam os resultados obtidos com o processo em um
estagio. O reator acidogénico foi operado em condicdo mesofilica (35°C), enquanto o
metanogénico permaneceu em 55°C. Semelhante a Antonopoulo et al. (2008), neste trabalho o
in6culo utilizado foi composto pelos microrganismos indigenas do soro. Diferente do processo
cuja finalidade era somente a producdo de CH4, a operagdo em dois estagios apresentou certa
instabilidade no reator metanogénico, indicando uma inibicdo em decorréncia do acumulo de
acidos organicos. Dessa forma, o menor TDH alcancado para a operacdo em duas fases foi
12,5 d, enquanto para a fase unica foi 8,3 d. Nestes TDH o rendimento de metano foi 314,5 +
6,6 L de CHaskgDQOYpi para o reator metanogénico de estdgio Unico e
340,4 + 40 L de CH4.kgDQO™4pii para o reator metanogénio do segundo estagio. Dessa forma,
nota-se que a operacdo em dois estagios, apesar das instabilidades apresentadas, proporcionou
um favorecimento para recuperacdo de CHs quando comparada a operagdo em um estagio.

Com relacdo aos metabolitos, no reator produtor de H», &cido acético e propidnico foram os
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mais abundantes. No segundo estagio, maiores concentracfes de &cidos foram encontrados em
comparacdo ao experimento de estagio unico. No entanto, nos dois casos, acido acético e
propidnico foram os principais metabolitos. Os autores ainda realizaram um balanco energético
baseado nos melhores resultados de cada configuragdo. As duas formas de operacdo se
mostraram energeticamente viaveis, no entanto a digestdo anaerdbia em dois estagios
apresentou uma recuperacio de 6422,7 kJ.kgDQOZi e a em estagio Unico forneceu
5934,0 kJ.kgDQO4pii.

Dounavis et al. (2016) analisaram o glicerol para producdo sequencial de H2 e CH4. Os
inoculos utilizados foram: cultura acidogénica derivada de lodo ativado para o reator
acidogénico e lodo anaerobio de digestor de estacdo de tratamento de efluentes para o reator
metanogénico. Reatores continuos foram utilizados em temperatura na faixa mesofilica (35°C),
sendo adotado para fase acidogénica reator de leito fixo, enquanto a fase metanogénica foi
operada em reator CSTR. Duas concentragdes foram utilizadas no reator acidogénico:
20 gglicerol.L ™Y € 25 ggiicerol.L™Y. O rendimento de hidrogénio se mostrou maior para a
concentragio de 25 gglicerol.L ™2 (0,52 + 0,04 mol de Hz.molglicerolconsumido) €M comparagio com
0 rendimento fornecido na concentragéo inferior, a qual gerou
0,40 + 0,04 mol de Hz.molgiicerolconsumido. A produgdo de alguns metabolitos, como por
exemplo butirato, foi afetada pela diferenca na concentracdo. Entretanto, a producdo de
propanodiol, metabdlito predominante, ndo sofreu alteracdes significativas. O aumento de H>
na maior concentracdo pode ser explicado pelo aumento de acido butirico observado na
concentragdo de 25g.L™%. O reator metanogénico foi alimentado com uma mistura dos efluentes
das duas concentragdes. O maior rendimento de metano foi de 0,29 L de CH4.gDQO cons,
produzido na TCO de 1,58 gDQO.d*L* (concentragéo de 10,66 gDQO.L™). Vale ressaltar que
este resultado foi obtido com a dilui¢éo dos efluentes para alimentagéo do reator metanogénico,
no entanto, a alimentacdo realizada com efluente ndo diluido atribuiu ao processo um
rendimento de 0,25 L de CH4.gDQO cons.

Kothari et al. (2017) estudaram o emprego de agua residuaria de laticinios para
producdo sequencial de H> e CHa utilizando reatores bateladas a 35°C. O reator acidogénico
foi inoculado com uma cultura pura de bactérias Enterobacter aerogens e o reator
metanogénico com lodo digerido de esterco de vaca. Diversas concentracdes foram avaliadas
(25, 50, 75 e 100%), verificando-se os melhores resultados para a concentracéo de 75% tanto
para o rendimento de hidrogénio (105 mL de H..gDQO™) quanto para o rendimento de metano
(190 mL de CH4.gDQO™). Neste trabalho ainda foi realizada uma analise técnico-econémica

do lucro obtido sobre a recuperacdo energética alcancada, de acordo com a metodologia
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proposta por Park et al. (2010). A produgdo de H: resultou em lucro de 0,22$ por m3 de &gua
residuaria de laticinio, enquanto a produgéo de CHs possibilitou retorno de 0,336$ por m? de
fermentado de &gua residuaria de laticinio.

A co-digestdo da &gua residuaria de biodiesel com glicerina para producéo sequencial
de hidrogénio e metano foi avaliada por Tangkathitipong et al. (2017) em reatores bateladas na
temperatura de 37°C. O efluente do reator metanogénico foi recirculado para o acidogénico
mantendo o pH de 5,5 no primeiro estagio, enquanto o pH do reator metanogénico nao foi
controlado. As TCO estudadas foram baseadas no volume do reator metanogénico equivalendo
ao intervalo 5,63-14,6 kg.m=.d . Tanto para produc&o de hidrogénio quanto para producéo de
metano, as melhores respostas atingidas foram na TCO de 11,25 kg.m3.d%, sendo essas
333 mL de Ho.L1.d? e 672,84 mL de CHa4.L™.d™. Os principais acidos produzidos no reator
acidogénico em ordem de concentracdo foram: acido butirico, valérico, acético e propidnico.
Etanol e 1,3-propanodiol se mantiveram em baixas concentra¢fes e ndo sofreram alteracdo
significativa com mudancas na TCO, enquanto os demais acidos aumentaram sua concentracdo
a medida que a TCO aumentou. No reator metanogénico houve mudangas com relacdo aos
acidos de maior concentracao, sendo a seguinte ordem observada: acido acético, propionico,
butirico e valérico. O sistema em duas fases proporcionou remocao de 76,7% da matéria
organica.

Kanchanasuta e Sillaparassamee (2017) empregaram a co-digestdo de torta de
decantador de 6leo de palma e glicerol bruto no processo em dois estagios utilizando reator
acidogénico termofilico e reator metanogénico mesofilico. Os autores verificaram que além de
beneficiar a producdo de metano e recuperacdo energética dos substratos, o glicerol auxiliou
na manutencdo do pH no reator acidogénico. A maxima PVH e rendimento de hidrogénio
foram 461 mL de H..L™.d? e 23 L de Ha.kgTS adicionada, s quais ocorreram com 1,5% de
glicerol na alimentacdo. No segundo estagio os melhores resultados de PVM e rendimento de
metano ocorreram com a alimentacdo do efluente do reator acidogénico da condicéo 0,75% de
glicerol bruto, equivalendo a 736 mL de CHaL'd! e 44 L de CHa.kgTS udicionada,
respectivamente. Nesta condicdo, os metabolitos presentes em maiores concentragdes foram
acido butirico, etanol, acido acético e acido propidnico. A recuperacdo energética total para
0,75% de glicerol bruto na alimentagdo foi de 0,056 KWh.kgTS adicionada.

A operacdo em dois estagios também foi alvo do estudo de Zahedi et al. (2017), no qual
a co-digestdo de residuos sélidos municipais e residuo de glicerina foi realizada a 55°C em
reatores CSTR. No reator acidogénico o TDH de 1,5 d e TCO de 63,1 gSV.L.d? foram

mantidos durante toda a operacdo, variando a TCO do reator metanogénico em 5,6-
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18,7 gSV.L1.d! e TDH de 3-10 d. Dessa forma, a TCO total variou de 8,2-21,1 gSV.L.d? e
o0 TDH de 4,5a 11,5 d. As condicBes 6timas encontradas nas faixas estudadas foram TDH de
5,9de TCOde 16,1 gSV.L1.d?, as quais forneceram 2,6 L de Ho.Lt.d e 3,4 L de CHa.L1.d 2.
Com relagdo aos metabolitos produzidos no primeiro e segundo estagios, nota-se diferencas na
proporcdo dos acidos, sendo que no reator acidogénico predominou a formacdo de &cido
butirico e acido acetico, enquanto no reator metanogénico a maior fracdo foi de acido
propidnico.

Silva et al. (2018) realizaram a co-digestdo de residuos alimentares, lodo de esgoto e
glicerol em processo dois estagios utilizando reator batelada mesofilico (35°C). Os autores
adotaram como inoculo lodo de digestor anaerdbio de uma estacdo municipal de tratamento de
esgoto. Neste trabalho foi comprovada a eficiéncia da adicdo de glicerol na mistura ao
comparar a producédo energética de estudos anteriores, realizados somente com a co-digestdo
dos residuos alimentares e do lodo, com os resultados da mistura ternaria utilizada (residuos
alimentares, lodo e glicerol). A adicdo de glicerol consistiu em 1% e 3% (v/v), sendo observado
algumas instabilidades na propor¢do de 3% com relacdo a quedas no pH e rendimento de
metano, devido ao acimulo de &cidos, fato que ndo ocorreu na concentracdo de 1%. De acordo
com os resultados do estudo, a inclusdo do glicerol pode acelerar o crescimento microbiano, e,
consequentemente, a hidrdlise dos substratos, proporcionando maior produtividade de Hz. O
maior rendimento de hidrogénio ocorreu com 3% de glicerol (179,3 mL de H2.gSVY), oposto
do que ocorreu com rendimento de metano, o qual obteve seu maximo com a adi¢do de 1% de
glicerol (342 mL de CH4.gSV?). A maior remocgdo de DQO também foi observada para a
mistura contendo 1% (77%), assim como a maior recuperacdo energética global do processo
(reator acidogénico + reator metanogénico).

A producéo simultanea de hidrogénio e metano a partir de soro de queijo foi avaliada
por Ramos et al. (2020) utilizando reator EGSB mesofilico (30°C). A influéncia do TDH foi
estudada empregando um intervalo de 0,25 h a 8 h, com uma concentracdo de carboidratos fixa
em 5000 mg.L*. Assim, os autores verificaram um acréscimo na porcentagem de hidrogénio
no biogas ao diminuir o TDH de 8 h para 0,25 h, atingindo a média de 39,6% no TDH de
0,25 h. Mesmo com o pré-tratamento térmico realizado no indculo e com o pH abaixo de 5,
metano passou a ser produzido no reator a partir do TDH de 4 h. Porém, o decréscimo do TDH
diminuiu a porcentagem de metano no biogas, sendo o TDH de 4 h responsavel pela maior
média (28,9%) observada. Os autores associaram a producao de metano ao fato do indculo ser
formado por granulos, 0s quais apresentavam organismos metanogénicos e acidogénicos. O

rendimento de H. e CH4 apresentou comportamento semelhante a composi¢do de biogas, com
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rendimento de 3,2 mL H,.gDQO i no TDH de 0,25 h (TCO de 610 kgDQO.m=3.d?) e
rendimento de CHa4 de 67,1 mL de CH4.gDQOem (TCO de 40 kgDQO.m=.d!) no TDH de
4 h. O aumento da TCO foi prejudicial para producdo de metano devido a uma sobrecarga do
reator. Os principais metabdlitos foram acido acético, butirico, propidnico e latico.

A co-digestdo de soro de queijo e glicerol em processo dois estagios foi avaliada
previamente por Lovato et al. (2020) em reator AnSBBR mesofilico. Os autores verificaram
com o aumento na TCO de 3,6 para 10,7 gDQO.L™.d? acréscimos na produgéio de metano do
reator metanogénico do segundo estagio. Assim, o maior rendimento e PVM foram observados
em 10,7 gDQO.L1.d?, sendo iguais a 16,5 mol CHs.kgDQO™ e 185,9 mol CHa.m?3.d?,
respectivamente.

Como pode ser observado, a ado¢do de uma configuracdo em dois estagios se mostra
interessante energeticamente para muitos substratos, além disso, gracas ao fato da matéria
organica hidrolisada e fermentada ser mais disponivel para 0os microrganismos metanogénicos,
menores tempos sao requeridos para realizacéo de todo o processo (SCHIEVANO et al., 2012).
No entanto, como apontado por Gioannis et al. (2017), o sistema em estagio Unico € um
processo jA bem estabelecido para o tratamento de residuos organicos, além de ser
economicamente vidvel, de baixo investimento e custos operacionais. Porém, conforme
apresentado nos trabalhos descritos anteriormente, o processo em dois estagios proporciona
beneficios operacionais de otimizacdo, como utilizacdo de diferentes temperaturas e pH para
acidogénese e metanogénese, que nao sdo possiveis no processo em estagio Unico e que podem
comprometer o desempenho do processo. Além disso, identifica-se a possibilidade de se
utilizar no processo em dois estagios maiores TCO do que no processo em estagio Unico. Dessa
maneira, deve-se considerar em que circunstancias a operacao em dois estagios se torna mais

adequada em comparagdo com a operagdo em estagio Unico.

2.8. Considerac0es finais

A aplicacdo do soro de queijo e do glicerol em reatores anaerdbios tem sido recorrente.
Porém, poucas sdo as pesquisas que abordam a conversao do soro de queijo e do glicerol em
biocombustiveis utilizando reator RALF, apesar das suas vantagens com relagdo aos menores
tempos de detencdo hidraulica e altas taxas de carregamento organico (ROSA, 2014;
OTTAVIANO et al., 2017; RAMOS; SILVA, 2017a; PARANHOS; SILVA, 2020; COSTA et
al., 2021; SIMOES et al., 2021). Verifica-se nesses estudos limitacdes com relacdo a
concentracdo de glicerol (COSTA et al., 2021), e foco para producdo de H> (ROSA, 2014;
OTTAVIANO et al., 2017; RAMOS; SILVA, 2017a; PARANHOS; SILVA, 2020; SIMOES
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et al., 2021) ndo sendo observado estudos para producéo de CH4 em RALF termofilico a partir
de soro de gueijo. Assim, conclui-se que ainda ha muito a ser explorado neste campo.

A aplicacdo da co-digestdo do soro de queijo e do glicerol também n&o € observada
na literatura em reator RALF, ainda que tenham sido apresentados bons resultados dessa co-
digestdo, conforme exibido por Lovato et al. (2016) e Lovato et al. (2017) aplicando AnNSBBR
mesofilico. Na verdade, a avaliacdo da co-digestdo de soro de queijo e glicerol foi explorada
apenas em condicdo mesofilica, sendo observado foco para produgéo de hidrogénio (LOPES;
RAMOS; SILVA, 2017; LOVATO et al, 2017; MIRZOYAN; TRCHOUNIAN;
TRCHOUNIAN, 2019), e apenas o trabalho de Lovato et al. (2016) para a producdo de metano
em estagio unico e Lovato et al. (2020) para producdo de metano em dois estagios.

De acordo com a literatura apresentada, a ado¢do da digestdo anaerdbia em dois
estagios acarreta beneficios para o processo, garantindo melhor eficiéncia de remocéao de
matéria organica e incrementos na produgdo de H> e CHa, ndo tendo sido observado nos
trabalhos descritos na revisdo casos em que 0 processo em estagio Unico tenha se sobressaido
em termos de producdo energética. Além disso, a separacao de fases minimiza impactos
relacionados a acidificacdo excessiva que sao comumente observados na digestdo anaerdbia de
soro de queijo e glicerol, e permite a aplicacdo de diferentes parametros em cada fase, como
por exemplo, diferentes temperaturas e TDH.

Sendo assim, perante as possibilidades de exploracdo energética do soro de queijo e
do glicerol, este trabalho pretende contribuir para area investigando a aplicacdo da co-digestdo
destes substratos em reator anaerobio de leito fluidizado para producdo de biocombustiveis.
Dessa maneira, este estudo propde realizar esta tarefa de forma que traga beneficios para o
processo, utilizando para isso um processo em dois estagios, o qual vai possibilitar a producéo
simulténea de H, e CH4 e possiveis incrementos na producdo de metano.

Dessa maneira, este trabalho objetiva determinar as melhores condi¢cdes quanto a
concentracdo, temperatura e estratégia de operagdo, com ou sem separacdo de fase, para
producdo de H2 e CHa4. Além disso, a adocédo do reator de leito fluidizado nestas configuracoes
também seria um diferencial do trabalho, uma vez que lacunas podem ser observadas no que

diz respeito a utilizacdo deste equipamento para opera¢es em duas fases.
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3. MATERIAIS E METODOS
A seguir serdo apresentados os procedimentos realizados na operacao dos reatores.
Por simplificacdo de nomenclatura os reatores serdo denominados da seguinte forma:
> Reator Acidogénico Termofilico: RA-T
> Reator Metanogénico Sequencial Termofilico: RS-T
> Reator Metanogénico Termofilico de Fase Unica: RU-T
>

Reator Metanogénico Sequencial Mesofilico: RS-M

3.1.Reator anaerdbio de leito fluidizado (RALF)

Os reatores anaerobios de leito fluidizado utilizados nesta pesquisa foram fabricados
com ago inox 304, apresentando altura de 1,5 m e didmetro interno de 4,1 cm. As condig¢des
fluidodindmicas do reator com leito composto por cinasita e pneu triturado, como velocidade
de minima fluidizacdo e vazdo de recirculacdo, foram determinadas de acordo com os dados
experimentais de velocidade superficial e perda de carga descritos em Amorim (2009) e Barros
(2009), respectivamente.

O material suporte adotado no reator acidogénico foi cinasita (argila expandida), a
qual se mostrou eficiente para a produgdo de H> em diversos estudos aplicando RALF
(AMORIM, 2009; BARROS et al., 2010; COSTA, 2017). Para a formacdo de biofilme nos
reatores metanogénicos utilizou-se pneu triturado como material suporte, baseando-se em
trabalhos que empregaram o leito fluidizado para producdo de metano (COSTA, 2017;
SIMOES, 2017). As particulas de cinasita e pneu triturado selecionadas foram as que passaram
na peneira de mesh 6 (3,35 mm) e ficaram retidas na peneira de mesh 7 (2,80 cm). A Tabela 5
contém as propriedades desses materiais suporte e na Figura 8 sdo exibidas algumas das
particulas utilizadas neste trabalho.

Tabela 5 — Propriedades fisicas da cinasita e do pneu triturado

Material Dp (mm) pp (g.cm3) Porosidade (%0) Vmf (cm.s?)
Cinasita 2,8-3,35 1,50 23 1,24
Pneu triturado 2,8-3,35 1,14 18 1,18

Dp: didmetro da particula; pp: densidade da particula; Vims: velocidade de minima fluidizacdo. Fonte: BARROS et
al. (2010); BARROS et al. (2012)
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Figura 8 — Materiais suportes utilizados nos reatores RALF. A) pneu triturado b) cinasita

Neste estudo foi avaliada a producdo de CHs em processo de estadgio Unico e a
producdo sequencial de Hz e CHs em processo dois estagios. Neste sentido, 4 reatores
anaerobios de leito fluidizado foram utilizados. Na producéo sequencial, o efluente do reator
acidogénico do primeiro estagio (RA-T) alimentou os reatores metanogénicos do segundo
estagio (RS-T e RS-M). Assim, o aparato experimental constou de um reator acidogénico
termofilico, dois reatores metanogénicos sequenciais (termofilico e mesofilico) e um reator
metanogénico termofilico de estagio unico. As Figuras 9 e 10 apresentam 0 esquema com a

configuracdo do processo em dois estagios e o arranjo operacional.

Reator metanogénico
sequencial — RS-T >

55°C

Reator acidogénico

Efluente

—>
-RAT acidogénico
55°C Reator metanogénico
> sequencial - RS-M >
25-35°C
Reator metanogénico
- RU-T |
55°C

Figura 9 — Arranjo dos reatores acidogénico, metanogénico e sequenciais
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Figura 10 — Esquema do aparato experimental para producdo de H> e CHas. (1) depdsito
afluente, (2) bomba de alimentacdo (3) reator anaerobio de leito fluidizado, (4) bomba de

recicurlacdo, (5) deposito efluente e (6) banho termostético.

Como explicitado anteriormente, 0s reatores metanogénicos sequenciais foram
operados em temperaturas diferentes a fim de verificar como a temperatura influencia na
producdo sequencial de metano. Dessa maneira, um reator metanogénico sequencial foi
mantido a 55°C e outro a temperatura ambiente (temperatura média local de 22°C no periodo
de operacéo). Apesar de nenhum dos substratos empregados serem langados a alta temperatura,
decidiu-se por avaliar o sistema termofilico devido aos melhores resultados produzidos nesta
condicdo (COSTA et al., 2021; NIE et al., 2021). O controle da temperatura em 55°C foi
realizado por meio de banho termostético. Para garantir a fluidizacdo nos reatores, o efluente
foi recirculado a uma velocidade 30% superior a minima de fluidizacéo.

3.2. Aguas residuarias

Soro de queijo e glicerol foram os substratos utilizados neste trabalho. O soro de
queijo avaliado foi produzido pela empresa LeiteSol® (Braganca Paulista — SP). Segundo a
empresa, 0 soro de queijo em po6 foi obtido por meio da evaporagédo e secagem por atomizacao
do soro de queijo in natura. A composi¢do do soro de queijo em po é apresentada na Tabela 6.
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Tabela 6 — Composicao do soro de queijo em po6 fornecido pela LeiteSol®

Composi¢do média em porc¢ao de 100 g

Valor energético 375 kcal = 1591 kJ
Carboidratos 76,5¢
Proteinas 119
Gorduras totais 15¢g
Gorduras saturadas 0,72 g
Gorduras Monoinsaturadas 0,39
Gorduras Poliinsaturadas 0,03¢g
Gorduras trans 0,03¢g
Fibra alimentar 0
Colesterol 3,2mg
CLA 0,01g
Cinzas Max. 6%
Umidade Max. 3%
Acidez titulavel (&cido latico) Méx. 0,16%
Indice de Insolubilidade (mL) Max. 0,5%
Lactose Min. 76,5%
Calcio 650 mg
Sodio 450 mg

Fonte: LeiteSol®

O glicerol utilizado neste trabalho foi adquirido da Biobrotas Oleoquimica, localizada
na cidade de Brotas — SP, sendo também denominado de glicerina bi-destilada, ou
simplesmente, glicerina pura. Na Tabela 7 encontram-se algumas especificacbes do glicerol

aplicado.



Tabela 7 — EspecificacGes técnicas do glicerol
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Especificac6es do glicerol

Teor de glicerol
Teor de agua
Gravidade especifica a 20°C
Cinzas

Teor de cloreto de sédio

Min. 99,5%
Max. 0,5%
1,26015
Max. 0,01%
Max. 0,001%

Acidos graxos e ésteres — mL de uma
solucdo de NaOH 0,5N
pH, solucdo a 10% em &gua destilada 70-75

Max. 1 mL

Fonte: Biobrotas Oleoquimica

Com o proposito de garantir os macronutrientes e micronutrientes necessario para que
a digestdo anaerdbia ocorresse de forma adequada, foi adicionado junto aos afluentes dos
reatores meio nutricional proposto por Del Nery (1987), apresentado na Tabela 8, assim como
realizado em outros trabalhos que usaram soro de queijo e glicerol como substrato (ROSA,
2014; LOPES, 2015; RAMOS, 2016; COSTA, 2017). Apesar da co-digestdao auxiliar no
balango nutricional do afluente, optou-se pela adicdo do meio Del Nery para que 0 processo

ndo fosse prejudicado por uma possivel escassez ou quantidade insuficiente de algum nutriente.

Tabela 8 — Meio nutricional proposto por Del Nery (1987)

Composto Concentracéo (mg.L™?)
Ureia 125,0
Sulfato de niquel 1,0
Sulfato ferroso 5,0
Cloreto férrico 0,5
Cloreto de célcio 47,0
Cloreto de cobalto 0,08
Oxido de selénio 0,07
Fosfato de potassio monobasico 85,0
Fosfato de potéssio dibasico 21,7

Fosfato de sédio dibasico 33,4
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3.3. Inbculo

Dois inoculos foram adotados na operagdo dos reatores de acordo com a temperatura
empregada. Dessa forma, nos reatores termofilicos o indculo utilizado foi o lodo granular
anaerobio termofilico de reator UASB usado no processamento de vinhaga de cana-de-agucar
da Usina Sdo Martinho, localizada no municipio de Praddpolis, em S&o Paulo. No reator
mesofilico, o inoculo consistiu no lodo anaerdbio mesofilico de reator UASB do tratamento de
aguas residuérias do abatedouro da avicola Dacar S/A, localizada no municipio Tieté, em Séo
Paulo.

A fim de inibir a atividade das archaeas metanogénicas no reator acidogénico, o lodo
termofilico foi submetido a um pré-tratamento térmico de acordo com a metodologia proposta
por Kim et al. (2006). Neste pré-tratamento, o lodo foi mantido sob constante agitacdo para
homogeneizagdo do material, permanecendo por cerca de 10 min sob a temperatura de 90°C,
sendo em seguida levado a um banho de gelo para ocorréncia do choque térmico conforme
indicado por Maintinguer et al. (2008). O lodo dos reatores metanogénicos nao sofreu nenhum

pré-tratamento.

3.4. Andlises de monitoramento da operacéo

As analises de DQO, solidos totais (ST), solidos suspensos totais (SST), solidos
suspensos volateis (SSV) e pH foram realizadas de acordo com 0 APHA et al. (2012).

A determinacdo da concentragdo de carboidratos como lactose foi feita de acordo com
0 método colorimétrico proposto por Dubois et al. (1956) e a concentracdo de glicerol segundo
0 método colorimétrico proposto por Bondioli e Bella (2005).

A anélise de &cidos organicos volateis (AOV) foi realizada de acordo com Dilallo e
Albertson (1961) e a determinacdo de alcalinidade bicarbonato (AB) conforme metodologia
modificada de Ripley, Boyle e Converse (1986). Os metabdlitos produzidos foram
identificados e quantificados por cromatografia liquida (HPLC Shimadzu) conforme
apresentado em Penteado et al. (2013), e a concentracdo de 1,3-propanodiol (PDO) foi medida
por cromatografia gasosa (GC-172, Shimadzu, Japan) de acordo com Paranhos e Silva (2018).

A producdo volumétrica de biogas foi determinada de acordo com o método
empregado por Walker et al. (2009), no qual o volume de gas produzido é medido de acordo
com o volume de solucéo salina acidificada (pH 2) expulso da proveta invertida.

A anélise da composicdo do biogas foi feita por cromatografia gasosa utilizando
cromatografo da marca Shimadzu modelo GC-2010 equipado com detector de condutividade

térmica, composto por uma coluna capilar Sigma-Aldrich modelo Carboxen 1010 Plot. As
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temperaturas do injetor, detector e coluna foram respectivamente 220, 230 e 135°C, e 0 gas de
arraste utilizado foi argoénio. Amostras de 1 mL de biogas foram injetadas no equipamento por

meio do uso de seringa gas tigh.

3.5. Analise da comunidade microbiana

As amostras de biomassa coletadas no RU-T (TCO de 5 e 10 gDQO.L1.d?), RA-T
(TCO de 60, 90 € 120 gDQO.L.d ), e RS-T e RS-M (TCO de 10 gDQO.L*.d?) foram lavadas
em tampédo fosfato (PBSX1), centrifugadas a 6000 rpm e, posteriormente, os pellets de
biomassa originados foram armazenados a -20°C. DNA foi extraido utilizando FastDNA SPIN
Kit for Soil (MP Biomedicals) de acordo com o procedimento proposto pelo fabricante. A
concentracédo e pureza do DNA extraido foram medidos em espectrofotdmetro Nanodrop 2000
(Thermo Fisher Scientific), e os tamanhos dos fragmentos DNA gendmico determinados por
Eletroforese em gel de agarose 0,8%. O sequenciamento e o servi¢co de bioinformatica foram
realizados pela empresa GenOneP* — Genética Avangada (Rio de Janeiro, Brasil). Os primers
utilizados foram 341F/806R para 0 Dominio Bacteria (regido V3+V4), e primers U519F/806R
para 0 Dominio Archaea (regido V4).

3.6. Célculo dos indicadores de desempenho
A seguir serdo apresentadas as equacdes utilizadas nos calculos dos principais

parametros estudados neste trabalho.

e Vazdo de biogas no reator (Qg)

A vazdo de biogas no reator, Equacdo 22, corresponde ao volume de biogéas produzido

pelo reator em um determinado intervalo de tempo.

Qg =— [mL.h?] (22)

sendo v, 0 volume de biogas e t é o intervalo de tempo.

e Producéo volumétrica de hidrogénio (PVVH) e metano (PVM)

A producdo volumétrica de hidrogénio/metano associa 0 volume de
hidrogénio/metano produzido com o volume do reator em um determinado intervalo de tempo.
Qg X %HZ

- [mL de Ha.Lth?] (23)

PVH =
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Qg X %CH,
V

PVM = [mL de CH4.L*h™] (24)

sendo %H, a porcentagem de H> presente no biogés, %CH, a porcentagem de metano, e V é

o volume total do reator.

e Taxa de carregamento organico (TCO)

A taxa de carregamento organico indica a carga organica aplicada ao reator em um
determinado espaco de tempo.
DQO,4

TCO = TDH

[gDQO.LL.d Y] (25)

sendo DQOAa a DQO afluente e TDH o tempo de detencdo hidraulica.

e Rendimento de hidrogénio (HY) e metano (MY)

O rendimento de hidrogénio/metano mede a quantidade de hidrogénio/metano
gerados pela DQO aplicada ou consumida.

n Hy

HY = ————
QX DQO,

[mmol de Hz.g DQO4pi] (26)

Qg X %CH, X 24
~ Q x (DQO, — DQOg)

MY [mL de CH4.gDQO-1cons] (27)

sendo ny, a produgéo molar de hidrogénio (mmol H..d1), Q é a vazdo média afluente (L.d™?),
DQOa ¢é a DQO afluente (gDQO.L™?), Qg ¢ a vazéo de biogas no reator (mL.h), %CH, a
porcentagem de metano e DQOx é a DQO efluente (gDQO.L™?). Os célculos de rendimento

foram realizados nas condi¢des normais de temperatura e pressao.

e Potencial energético (PE)
O potencial energético indica a geracdo de energia em cada reator por unidade de tempo
(dia) com base na producdo volumétrica de Hz e CHa.

PH .
PEy, = PVH X 24 X V X (Tozo) X PCly, [kJ.d] (28)
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PcH,

PEcy, = PVM X 24 X V X (106

) X PCley, [kJ.d] (29)

sendo PVH a producido volumétrica de hidrogénio (mL de H..L1.h?), PVM a producéo
volumétrica de metano (mL de CH4.L™1.hY), V o volume do reator (L), pr2 € a densidade do H.
(kg.L 1), pcra € a densidade do CH4 (kg.m3), PCl2 € o poder calorifico inferior do hidrogénio
(kd.kgY) e), PClcha é 0 poder calorifico inferior do metano (kJ.kg™). Considerou-se para tal o
PCI do H; igual a 120905 kJ.kg™ e do CH4 50162,5 kJ.kg™* (NBR 15213).

3.7. Procedimento experimental

Inicialmente, os reatores foram operados em modo batelada para adaptacdo dos
microrganismos e aderéncia no material suporte. Assim, o efluente foi recirculado por 23 dias
em sistema fechado nos reatores metanogénicos, até que parametros como degradacao dos
substratos se tornaram estaveis (> 90 % nos reatores metanogénicos), e por 10 dias no reator
acidogénico.

A concentracdo de substratos utilizada para adaptacdo da biomassa nos reatores
metanogénicos foi de 2.000 mgDQO.L?, sendo 1.000 mgDQO.L? advindas do glicerol e
1.000 mgDQO.L™ do soro de queijo em pd. No reator acidogénico, a adaptacdo das bactérias
ocorreu com a alimentagdo de 10.000 mgDQO.L™?, com a mesma propor¢do de substrato
alimentada nos reatores metanogénicos (50% da DQO proveniente do glicerol e 50% do soro
de queijo). Além dos substratos, compunham o afluente meio nutricional Del Nery (1987) e
indculo na concentragdo de 10% v/v, triturado e pré-tratado para o reator acidogénico e somente
triturado, sem pré-tratamento, para o reator metanogénico. Para assegurar 0 meio anaerobio,
N2 foi introduzido nos barriletes e no head space de cada reator por cerca de 10 min.

Apbs o periodo de adaptacdo, o sistema foi posto em modo continuo. Dessa forma,
este estudo foi dividido em seis fases com o objetivo de analisar como a concentracdo afluente
de substratos afetou o processo. Uma fase foi encerrada ap6s o sistema permanecer por algum
tempo em regime estacionario, ou seja, mudangas no rendimento de H> e CH4 se mantiveram
inferiores a 20%.

Os barriletes de alimentacao dos reatores foram compostos pela mistura soro de queijo
e glicerol, juntamente com o meio nutricional proposto por Del Nery (1987). O pH afluente foi
ajustado com solucdes de NaOH 6 M e HCI 30% v/v, de acordo com o pH efluente dos reatores,

os quais foram controlados para manter-se entre 4,0 — 4,5 no reator acidogénico e 7,0 — 8,5 nos
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reatores metanogeénicos. Bicarbonato de sodio (0,4 — 1,0 gNaHCO3.gDQO™.L™?) foi adicionado
ao afluente dos reatores metanogénicos para auxiliar no tamponamento do pH.

No reator acidogénico, a concentragdo de substrato variou de 10.000 mgDQO.L? a
20.000 mgDQO.L™*, conforme apresentado na Tabela 9, com proporcéo 1:1 (base DQO) entre
soro de queijo e glicerol. Assim, para a concentra¢do de 10.000 mgDQO.L*, 5.000 mgDQO.L™*
foi devido ao glicerol e 5.000 mgDQO.L™ ao soro de queijo. O TDH foi fixado em 4 h de
acordo com os resultados obtidos por Rosa (2014) e Ottaviano et al. (2017) para o soro de
queijo.

Nos reatores metanogénicos, o0 TDH foi inicialmente fixado em 24 h e a concentragao
afluente variou de 2.000 mgDQO.L™ a 20.000 mgDQO.L?, seguindo a mesma proporcéo que
0 reator acidogénico (50% da carga organica advinda do soro e 50% do glicerol). Dessa
maneira, a taxa de carregamento organico (TCO) foi analisada em 2, 5, 7,5, 10, 15 e
20 gDQO.Ltd™. Apoés a determinacio da concentragdo Otima, o reator metanogénico
termofilico de fase uUnica foi submetido a menores TDH: 20 e 16 h. Na Tabela 9 sdo
apresentadas as condi¢des operacionais de cada fase avaliada e na Figura 11 é apresentado um
fluxograma que exibe de forma resumida os principais procedimentos realizados neste
trabalho.

As analises de monitoramento de producéo de H. e CH4 e comportamento dos reatores

foram realizadas com frequéncia de trés vezes por semana.
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Tabela 9 — Condicdes operacionais para os reatores acidogénico (RA-T), metanogénicos do processo em dois estagios (RS-T e RS-M) e

metanogénico do processo em estagio Unico (RU-T)

RA-T RS-T RS-M RU-T
DQO TCO DQO TCO DQO TCO DQO TCO
inicial TDH (h) (gDQO.L.d?) inicial TDH (h) (gDQO.L1.d?) inicial TDH (h) (gDQO.L.d?) inicial TDH (h) (gDQO.L1.d?)
(mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L)
10.000 4 60 2.000 24 2 2.000 24 2 2.000 24 2
15.000 4 90 5.000 24 5 5.000 24 5 5.000 24 5
20.000 4 120 7.500 24 7,5 7.500 24 7,5 7.500 24 7,5
10.000 24 10 10.000 24 10 10.000 24 10
15.000 24 15 15.000 24 15 15.000 24 15
20.000 24 20 20.000 24 20 20.000 24 20
10.000 20 12
10.000 16 15
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

A seguir serdo apresentados os resultados obtidos nesta pesquisa de acordo com o
objetivo inicial, como degradagdo da matéria organica e dos substratos, producao volumétrica
dos biocombustiveis hidrogénio e metano, rendimento de H2 e CH4, além da determinacédo da
melhor configuracéo de operacao dos reatores. Sendo assim, a apresentacao dos resultados sera
dividida da seguinte forma: reator metanogénico termofilico de Unico estagio e, em seguida,
serdo apresentados os resultados da configuracdo dois estagios, ou seja, reator acidogénico e

reatores metanogénicos sequenciais.

4.1. Processo em um estagio — Reator Metanogénico Termofilico (RU-T)

No reator metanogénico termofilico foram feitos dois estudos: um referente ao efeito
da TCO pelo aumento da concentragédo afluente, e o segundo, a respeito do efeito da TCO na
producdo de metano por meio de variagdes no TDH. A seguir serdo apresentados e discutidos

os resultados das duas abordagens.

4.1.1. Influéncia da concentracgéo de substratos no desempenho do RU-T

O reator RU-T foi mantido em operacéo por cerca de 532 dias para o estudo do efeito
da TCO a partir da variacdo da concentracdo de substratos, sendo 71 dias na fase 1, 38 dias na
fase 2, 137 dias na fase 3, 84 dias na fase 4, 95 dias na fase 5 e 107 dias na fase 6.

Como pode ser observado na Tabela 10, o pH do RU-T se manteve no intervalo 7,5 —
8,4, estando préximo a faixa 6tima para metanogénese indicada pela literatura, entre 6 e 8
(CHERNICHARO, 2007). Verifica-se que o acréscimo na TCO de 2 gDQO.Lt.d* para
5gDQO.L.d* alterou o pH do reator de 7,5 para 7,9. De maneira similar, constata-se um
continuo aumento do pH de 7,9 para 8,4 a medida que maiores quantidades de substrato foram
adicionadas ao RU-T (5 gDQO.L? para 10 gDQO.L?). Em seguida, ao atingir 15 e

20 gDQO.L™.d* observa-se oscilagdes no valor do pH, permanecendo em 8,1 na maior TCO.
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Tabela 10 — pH reacional, acidos organicos volateis e razdo AI/AP do reator metanogénico
RU-T nas TCO de 2 a 20 gDQO.L.d e TDH de 24 h

Reator metanogénico termofilico - RU-T

Fase TDH TCo 1L pH AO,V. (mgH,,Ac.. L) (: ilrf)ibrfo-
(h) (gDQO.L1.dY) (minimo-maximo) méximo)
1 2 75+0,3 133-714 0,53-1,67
2 5 79+0,2 189 - 533 0,41-0,91
3 24 7,5 8,2+0,2 89 - 466 0,21-0,48
4 10 8,4+05 89 — 242 0,24 -0,32
5 15 79+0,3 284 — 1540 0,34 -0,65
6 20 8,1+05 267 —1979 0,31-0,95

O soro de queijo € um substrato que apresenta em sua composicdo uma numerosa
quantidade de C devido ao seu conteudo de lactose (Ci2H22011). Por esse motivo, a
decomposicdo deste substrato ocasiona o acimulo de acidos organicos no reator. Como 0 soro
possui uma baixa alcalinidade, o pH do meio pode apresentar uma drastica queda, tornando-se
um pH acido (HASSAN; NELSON, 2012). Ja o glicerol possui um pH alcalino, o qual pode
ser associado a sua forma de fabricacdo. A reacdo de transesterificagdo para producdo de
biodiesel e glicerol consiste na reagdo de um triglicerideo com um alcool de cadeia curta na
presenca de um catalisador. Os catalisadores basicos sdo os mais utilizados no meio industrial
devido a maior rapidez e simplicidade, além de serem economicamente viaveis (RAMOS et
al., 2011). De acordo com a Biobrotas, o pH do glicerol utilizado nesta pesquisa encontra-se
entre 7,0-7,5. Dessa maneira, pode-se deduzir que as oscilagdes do pH de 7,5 para 8,4
apresentadas na co-digestdo do soro de queijo com o glicerol no RU-T podem ser devido a
atuacdo do glicerol. Como apontado por Rivero, Solera e Perez (2014) e Lovato et al. (2016),
o0 glicerol age como um conveniente co-substrato devido ao pH apropriado para processos
anaerobios e a sua capacidade de tamponamento.

Apesar da capacidade de tamponamento do glicerol, foi adicionado bicarbonato de
sodio ao afluente dos reatores na razdo 0,4 — 1,0 g de NaHCO3.gDQO™.L™, baseando-se no
trabalho de Siqueira (2008), com o objetivo de assegurar tamponamento do meio e evitar
grandes alteragbes do pH. A partir da TCO de 5 gDQO.L™.d?, a quantidade de bicarbonato
variou de 0,4 a 0,6 g de NaHCO;.gDQO™.L devido a maior estabilidade apresentada pelo
reator, apontada pelas menores razdes AI/AP. A Tabela 10 contém as razdes Al/AP e o valor

dos acidos organicos volateis no efluente de cada fase do reator metanogénico.
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O RU-T foi o reator metanogénico que acumulou as maiores concentracdes de acidos
organicos volateis (AOV) durante a operagdo, com concentra¢io minima de 89 mgHAc.L™ nas
TCO de 7,5 e 10 gDQO.LLd?, e maxima de 1979 mgHAc.L?, ocorrido na TCO de
20gDQO.LYdt. Devido as concentragbes de Aacidos produzidos pelo RU-T,
89 - 1979 mgHAc.L, este foi o reator metanogénico que apresentou as mais baixas remogoes
de DQO, com minimo de 63,1% e maximo de 87,7%, como sera detalhado na sequéncia do
texto.

Com relagdo a alcalinidade, nota-se valores de AlI/AP distantes do valor ideal igual a
0,3 proposto por Ripley, Boyle e Converse (1986), sendo a maior razdo obtida na TCO de
2 gDQO.L.d? (0,5-1,7). O ajuste da razdo AlI/AP no RU-T passou a ocorrer no final da fase
1 e se manteve controlada durante as fases posteriores, estando proximo ao valor idealizado de
0,3 ao atingir a TCO de 7,5 e 10 gDQO.L™.d? (AI/AP de 0,21 a 0,48). No entanto, cabe
ressaltar que este valor ideal que indica a estabilidade do sistema foi estimado para lodo de
esgoto, podendo apresentar um valor étimo distinto para diferentes substratos (KUNZ;
STEINMETZ; AMARAL, 2019). Razdo Al/AP abaixo de 0,3 foi indicada para tratamento
mesofilico de esterco de galinha (RIPLEY; BOYLE; CONVERSE, 1986) e fracdo organica de
residuos s6lidos municipais (MARTIN-GONZALEZ; FONT; VICENT, 2013), enquanto razdo
Al/AP de 0,4 e 0,9 demonstraram resultados satisfatérios de manutencdo de AOV no
tratamento de amido de batata (BALAGUER et al., 1992) e digestdo termofilica de lodo de
esgoto (FERRER; VAZQUEZ; FONT, 2010), respectivamente. Embora elevadas
concentracdes de AOV tenham sido atingidas nas TCO de 15 e 20 gDQO.LY.d? (267 a
1979 mgHAc.LY), observa-se que a producdo de &cidos graxos ndo causou impacto negativo
na estabilidade do reator, como pode ser comprovado pelos intervalos de AI/AP e pH obtidos,
0,34-0,95e 7,9-8,1.

As remocdes de DQO e concentracdes afluente do reator metanogénico termofilico

(RU-T) séo encontradas na Tabela 11 e Figura 12.
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Tabela 11 — DQO afluente e remocdo de DQO no RU-T nas TCO de 2 a 20 gDQO.L.d? e

TDH de 24 h
Reator metanogénico termofilico — RU-T
Fase T(IE;_I TCOl 1 Concentracao aflluente Rerg(g;gJ de

(gDQO.L*.d?) (mgDQO.L™) (%)
1 2 2.482,2 + 296,3 63,1
2 5 5.283,2 £ 1.070,6 79,6
3 24 7,5 7.634,8 +874,2 85,4
4 10 11.377,5+2.1259 87,7
5 15 16.728,4 +£1.714,9 84,8
6 20 22.832,5+1.743,3 79,2

Observa-se na Figura 12 que a remocao de DQO apresentou um crescimento continuo
de 63,1% para 87,7% com o aumento da TCO de 2 gDQO.L™.d*? para 10 gDQO.L.d™.

Posteriormente, com a adicao de maiores quantidades de substrato ao afluente, verifica-se uma

queda na capacidade de remocdo de DQO, diminuindo de 87,7% para 79,2% ao atingir

20 gDQO.L.d2. Dessa forma, conclui-se que, para a co-digestdo de soro de queijo e glicerol

estudada no RU-T, aumentos gradativos na alimentacéo acima da TCO de 10 gDQO.L*.d*

promoveram uma sobrecarga do reator devido ao excesso de substrato e proporcionaram o

aclmulo de AOV.
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Figura 12 - DQO afluente e remogdo de DQO no RU-T nas TCO de 2 a 20 gDQO.L.d?
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Conforme exposto na Tabela 10, nas TCO de 15 gDQO.L.d" e 20 gDQO.L".d*%,
verifica-se concentragdes de AOV de até 1540 e 1979 mgHAc.L™?, respectivamente. Observa-
se que com o aumento da concentracdo de &cidos, a remog¢do de DQO diminuiu em 8,5% em
pontos percentuais e o rendimento de metano apresentou uma queda de aproximadamente
38,5%. Este comportamento ocorre, pois, a velocidade de degradacdo dos &cidos pelas
archaeas metanogénicas acaba sendo mais lenta do que a velocidade de producéo
proporcionada pelas bactérias acidogénicas, causando um desequilibrio no meio reacional,
resultando em uma menor producdo de CHa. Outro fator que pode ter colaborado para acimulo
de AQV e, consequentemente, menor remocao de matéria organica, é a pressdao parcial de
hidrogénio, uma vez que uma elevacdo na pressao parcial de Hy pode ter afetado bactérias
acetogénicas e a conversdo de &cidos de cadeias maiores (> C3) a acido acético, e,
posteriormente, 8 CHs (JO; KIM; LEE, 2016).

Avaliando os resultados fornecidos pela literatura com relacao a remocéo de DQO em
reatores metanogénicos verifica-se uma consideravel discrepancia devido a diferentes fatores
operacionais adotados, configuracao de reatores e ao tipo de substrato empregado.

Como observado na Figura 12, o aumento da TCO de 2 para 10 gDQO.Lt.d?
colaborou para a remocdo da DQO, aumentando de 63,1% para 87,7%. Comportamento similar
ocorreu no estudo de Barros, Duda e Oliveira (2016) utilizando vinhaca de cana-de-agucar e
reatores UASB mesofilicos, sendo estes operados em TCO entre 0,2 — 7,5 gDQO.L1.d? (R1)
e 0,2 — 11,5 gDQO.L1d? (R2). Assim, ao aumentar a TCO de 0,2-2,5 para 2,5-
5,0 gDQO.L1.d, 0 consumo médio de DQO alterou-se de 67% para 81% no R1 e de 69% para
82% no R2. Porém, ao aumentar a TCO acima dos valores descritos anteriormente os reatores
comecaram a apresentar ineficiéncia na remocdo da matéria organica, da mesma forma como
ocorreu com o RU-T, no qual ao ser submetido a TCO maiores do que 10 gDQO.L1.d?! a
remocdo de DQO decaiu de 87,7% para 79,2%. O mesmo efeito da TCO na remocdo de matéria
organica também foi constatado por Costa (2017) ao aumentar gradativamente a concentracao
de substrato utilizando TDH fixo em 24 h. Dessa forma, o consumo de DQO aumentou de
90,3% para 94% em funcdo da mudanca na TCO de 1 para 3 gDQO.L.d?, sendo
posteriormente observada uma diminui¢cdo no consumo para 62,3% com a alimentagdo de
7gDQO.Ltdt

Lovato et al. (2016) estudaram a co-digestao de soro de queijo e glicerinaem AnSBBR
mesofilico, e atestaram consumos de DQO entre 87 e 94% aplicando concentracdo de
5gDQO.L. A maxima remogdo de DQO no RU-T foi de 87,7% exibida na concentragéo de

10 gDQO.L™. Dessa maneira, verifica-se em Lovato et al. (2016) e no RU-T resultados
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semelhantes, ainda que tenham sido adotados reatores distintos. A batelada sequencial utilizada
por Lovato et al. (2016) apresentava um ciclo de 8 h, enquanto o RU-T foi mantido em TDH
de 24 h. Além disso, a condi¢do mesofilica empregada pelos autores pode ter sido outro fator
que colaborou para um melhor aproveitamento da matéria organica.

Razaviarani e Buchanan (2015) utilizando reatores CSTR mesofilicos (37°C) para a
co-digestdo de lodo de esgoto municipal e glicerina de residuo de biodiesel observaram
remog&o de DQO equivalente a 60,3% ao adicionar 1,35% v/v de glicerina, sendo este resultado
cerca de 1,46 vezes maior do que o consumo no reator controle. Os autores empregaram um
tempo de retencdo de sélidos (SRT) de 20 d, o que pode néo ter sido suficiente para aclimatagéo
adequada dos microrganismos, e por isso a baixa remocdo de DQO. Zahedi et al. (2018)
estudando a co-digestéo de lodo de esgosto e glicerina verificaram remocgéo de 65% da DQO
total ao utilizar SRT de 20 d em reator semi-continuo com agitacdo, e decréscimo para 4-10%
de remocdo de DQO em SRT de 5 d, reforcando a idéia da aplicacdo de SRT insuficiente, uma
vez que na utilizacdo de baixos SRT o tempo de crescimento microbiolégico ndo compensa a
remog&do dos microrganismos suspensos (APPELS et al., 2008). O reator RALF adotado nesta
pesquisa foi utilizado com tempo de detencdo hidraulica de 24 h, estando os microrganismos
imobilizados no material suporte, permitindo assim melhor adaptacdo da biomassa.

Observou-se que o RU-T atingiu sua capacidade méaxima de remocao de DQO na TCO
de 10 gDQO.L1.d?, e, de forma analoga ao apresentado nos trabalhos de Razaviarani e
Buchanan (2015), Barros, Duda e Oliveira (2016) e Costa (2017), o acréscimo continuo da
TCO afetou negativamente o reator, prejudicando a remocao de matéria organica, indicando
uma possivel inibicdo dos microrganismos pelo excesso de substrato no meio e acimulo de
acidos organicos volateis. No entanto, as remoc¢fes de matéria organica apresentadas neste
estudo (79,2-87,7%) estdo de acordo com remocgOes entre 40-98% reportadas na digestdo
anaerobia de soro de queijo em RALF mesofilico (KARADAG et al., 2015) e com remocéo de
DQO de 51,9-94,2% verificada na mono-digestao de glicerol em RALF termofilico utilizando
TCO de 1,2-7,6 gDQO.LL.d? (COSTA et al., 2021). Comparando os resultados da mono
digestdo de glicerol em RALF termofilico (COSTA et al., 2021) com os resultados deste
estudo, é possivel observar como a co-digestdo com o soro de queijo foi mais eficiente para o
processo, uma vez que, a remogdo de matéria orgénica no RU-T se manteve estavel (79,2 —
87,7%) aplicando elevadas TCOs (5 — 20 gDQO.L™.d}), enquanto a mono digestéo de glicerol
variou de 94,2% em 3,5 gDQO.L1.d"* para 69,2% em 7,6 gDQO.L*.d"* (COSTA et al., 2021).
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Por meio dos dados experimentais observados neste estudo foi possivel ajustar uma
equacdo empirica para descrever o perfil de remogdo de DQO em funcéo da TCO. Assim, a

Equacdo 30 foi obtida com coeficiente de determinagio (R?) igual a 0,9984.

Remogéo de DQO = 0,014.(TCO)? — 0,6692.(TCO)? + 9,3736.(TCO) + 47,116  (30)

O ponto de maximo da Equacdo 30 foi determinado na TCO 10,4 gDQO.Lt.d?,
enquanto o ponto de minimo foi em 21,5 gDQO.L™2.d?, o qual se encontra fora do intervalo
utilizado neste estudo. Ressalta-se que essa equacao so € valida para as condic¢des aplicadas no
RU-T, ou seja, TCO entre 2 e 20 gDQO.L1.d™.

Com relacéo a conversdo de carboidratos, de acordo com os resultados fornecidos na
Tabela 12 e Figura 13, o RU-T demonstrou elevada capacidade de converséo independente da
TCO adotada, atingindo valores superiores a 90% em todas as TCO, de 2 a 20 gDQO.L.d™.

Tabela 12 — Concentracédo afluente e conversao de carboidratos no RU-T nas TCO de 2 a 20
gDQO.L1.d'e TDHde 24 h
Reator metanogénico termofilico — RU-T

Fase | TDH (h) TCO Concentracéo afluente de | Converséao de
(gDQO.LL.dY) carboidrato (mg.L™) carboidrato (%)
1 2 769,5 + 78,8 96,8
2 5 1.984,7 £ 391,2 98,0
3 o4 7,5 2.765,1 £ 369,2 97,8
4 10 3.531,3 £ 386,7 95,6
5 15 5.555,7 £ 670,8 94,4
6 20 7.185,7 £ 952,9 96,9
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Figura 13 — Concentracdo inicial de carboidratos totais e converséo de carboidrato no RU-T
nas TCO de 2 a 20 gDQO.L1.d?

A Unica fonte de carboidratos da alimentagdo do reator provém do soro de queijo, e,
sabe-se que, a lactose (principal carboidrato do soro de queijo) é facilmente degradada pelos
microrganismos responsaveis pela digestdo anaerdbia, e, portanto, permite elevadas conversdes
de carboidrato em produtos e subprodutos do processo. A adicdo de glicerol a alimentacdo
contendo soro de queijo ndo prejudicou a atividade dos microrganismos com relacdo a
conversao dos carboidratos, como pode ser visto devido aos consumos maiores do que 90%.
Os resultados obtidos neste trabalho estdo de acordo com o observado por Lovato et al. (2016)
ao empregar a co-digestdo de soro de queijo e glicerina para producdo de biometano, no qual
conversdes de carboidrato superiores a 95% foram obtidas para TCO entre 7,5 —
7,9 gDQO.L1.d,

De maneira analoga ao comportamento exibido para conversao de carboidratos, 0 RU-
T apresentou um elevado aproveitamento do glicerol, com conversdes acima de 95% em todas
as TCO aplicadas. Assim, ao aumentar a TCO de 2 para 20 gDQO.L™.d%, a conversdo do
glicerol no RU-T apresentou um acréscimo de 95,8% para 99,3%. As concentracdes de glicerol
no afluente e conversdes alcangadas no reator para as demais TCO estdo expostos na Tabela
13 e Figura 14.
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Tabela 13 — Concentracdo afluente e conversao de glicerol no RU-T nas TCO de 2 a 20
gDQO.L1d e TDH de 24 h

Reator metanogénico termofilico - RU-T

Fase TDH TCO Concentracédo afluente de | Conversao de
(gDQO.LLd?Y) glicerol (mg.L™?) glicerol (%)
1 2 1.036,0 £ 185,5 95,8
2 5 2.213,1+ 2375 98,0
3 24 7,5 3.216,3 £ 374,0 98,5
4 10 5.026,3 +£1.291,1 98,7
5 15 7.392,5 1+ 962,8 99,0
6 20 9.459,4 + 753,1 99,3

Por ser tratar de um substrato de facil degradacdo e adaptagdo dos microrganismos,
foi possivel atingir com o glicerol uma alta conversdo nas duas configuracGes empregadas:
operacdo em estagio Unico e em dois estagios.

Consumos superiores a 90% também foram observadas por Costa (2017) estudando a
digestdo anaerdbia de glicerol nas TCO de 1 — 20 gDQO.L.d! em reator RALF. Somente
quando a TCO adotada foi de 40 gDQO.L™.d* a conversdo de glicerol foi inferior a 90%,
igualando-se a 78,3%. Dessa maneira, as conversdes observadas por Costa (2017) estdo em
concordancia com os resultados verificados no reator metanogénico, com elevados consumos
de glicerol nas TCO similares (>90%).

Zhang et al. (2015) operando reator CSTR sob condi¢do hipertermofilica para
degradacdo de glicerol e obtencdo de metano e acetato também verificaram conversdo de
glicerol superior a 90% em todas as concentracdes estudadas (5 — 13 g.L™ de glicerol)
utilizando cultura mista de microrganismos.

Assim como Zhang et al. (2015) e Costa (2017), Vlassis et al. (2013) observaram
conversdes de glicerol maiores do que 90% para digestdo anaerdbia de glicerol sob condicao
mesofilica operando reator CSTR com concentracéo entre 5 — 10 g.L e reator PABR entre 10
—-375¢9.L?.
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Figura 14 — Concentragdo inicial e conversdo de glicerol no RU-T nas TCO de 2 a 20
gDQO.Lt.d?

Dessa forma, pode-se observar na literatura um elevado consumo de glicerol ao
realizar o processo de digestdo anaerdbia aplicando diferentes reatores e concentracfes, com

conversdes acima de 90%, estando o trabalho apresentado de acordo com o esperado.

4.1.1.1. Rendimento e producao volumétrica de metano no RU-T

O rendimento de metano de cada reator nas fases estudadas foi calculado com base no
volume de CH4 produzido por unidade de massa de DQO consumida. Em todos os reatores, 0
biogas produzido foi composto por CHs e COs.

Na Figura 15 e Tabela 14 encontram-se o rendimento juntamente com o conteudo de
CHa no biogas, obtidos nas diferentes TCO aplicadas no RU-T. Ao longo da operacdo, o RU-T
foi o reator que mais produziu &cidos organicos volateis, como ja discutido anteriormente. No
entanto, este acimulo de acidos ndo chegou a ser prejudicial para o rendimento e conteddo de
metano, com excecdo apenas das TCO mais elevadas, 15 e 20 gDQO.L*.d%. Os valores de
rendimento de CHs e composi¢do do biogas sdo similares aqueles atingidos nos reatores
metanogénicos sequenciais, 0s quais serdo discutidos mais adiante.

O menor rendimento verificado no RU-T foi 143,4 mL de CHs.gDQOns, 0 qual
ocorreu na TCO de 2 gDQO.L™.d. O acréscimo na carga organica inserida no reator favoreceu
o rendimento de CHa. Sendo assim, na TCO de 10 gDQO.L.d™! foi observado rendimento de
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253,0 mL de CH4.gDQOns, correspondendo a um incremento de 76,4% em relagdo ao
rendimento exibido na TCO de 2 gDQO.L.d™. A partir da TCO de 10 gDQO.L.d? o
rendimento de CHs comecou a decair, fornecendo ao final da operacdo
155,5 mL de CH4.gDQOcons, 0 que correspondeu a uma queda de 38,5%.

Todavia, para a composicéo de biogas, comportamento inversamente proporcional foi
observado, ou seja, a TCO de 20 gDQO.L™.d? resultou no menor contetdo de CHa, igual a
58,9%, enquanto a TCO de 5 gDQO.L.d exibiu biogas composto por 70,7% de CHa. Esta
reducdo na porcentagem de CH4 (%CH.) com acrescimo na TCO esté de acordo com trabalhos
da literatura (JO; KIM; LEE, 2016; COSTA et al., 2021) e pode ser explicada pelo aumento na
producdo de acidos organicos, e, consequentemente, aumento na producao de CO2. Além disso,
CO- é consumido junto a H2 por microrganismos hidrogenotréficos para producdo de CH4, no
entanto, é possivel que esses microrganismos hidrogenotréficos tenham sido afetados pelas
altas concentracGes de AOV, e consequentemente, consumido menores quantidades de CO». O
contetido e rendimento de CH4 para todas as TCO aplicadas no RU-T podem ser visualizados

na Tabela 14 e Figura 15.

Tabela 14 — Rendimento de metano e composicao do biogas produzido no RU-T nas TCO de
2a20gDQO.Lt.dYe TDH de 24 h

TCO MY %CHa4 no biogas
Fase TDH (h)
(gDQO.L1d?Y)  (mL de CH4.gDQOcons) (%)
1 2 143,4 £ 63,0 69,0+ 14,1
2 5 219,6 = 70,0 70,7+£9,1
3 7,5 248,5 + 56,0 67,5+6,2
4 2 10 253,0 + 46,6 65,8 + 3,8
5 15 203,5+ 68,5 59,3+3,3
6 20 1555275 58,9+7,2

MY rendimento de metano
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Figura 15 — Rendimento de metano e contetido de CH4 no biogas produzido no RU-T nas TCO
de2a20gDQO.Lt.dte TDH de 24 h

Analisando os resultados obtidos, pode-se concluir que a estratégia de aumentar a
TCO por meio de acréscimos na concentracdo de substrato e fixacdo do TDH, dentro da faixa
estudada, beneficiou a producio de metano até a TCO de 10gDQO.L1d: Apos
10 gDQO.L1.d?, a adigdo de matéria organica no RU-T comprometeu o rendimento de biogas,
possivelmente devido ao acumulo de AOV, uma vez que as concentracdes de substratos mais
elevadas chegaram a apresentar acimulos aproximadamente 6 vezes (15 gDQO.L1.d?) e 8
vezes (20 gDQO.L.d?) superiores as concentragcdes de AOV em 10 gDQO.L1.d?. Este
comportamento estd em conformidade com reportado em demais trabalhos da literatura que
estudaram a digestdo anaer6bia de soro de queijo e glicerol e apresentaram menores
rendimentos em decorréncia de acimulo de &cidos organicos volateis (VLASSIS et al., 2013;
TREU et al., 2019). Baba et al. (2013) estudando a co-digestdo de lodo de fabrica de macarrdo
e glicerol bruto em temperatura de 35°C, observaram que o aumento das cargas de glicerol
favoreceram o rendimento de CHs até o carregamento de 1,48 gDQO.L.d?, no qual
358 mL de CH4.gDQO foram produzidos, e que acima da TCO de 1,48 gDQO.L.d} ocorreu
um actmulo de acidos graxos, principalmente acido propiénico, prejudicando o rendimento de
CHa. Assim como Baba et al. (2013), Jo, Kim e Lee (2016) investigando a digestdo anaerobia

de soro de queijo identificaram um aumento no rendimento de metano ao variar a TCO de
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0,8 para 1,6 gDQO.L.d?%, gerando 0,34 L de CH4.gDQO™. Porém, com o continuo aumento
da TCO até 4 gDQO.L*.d™?, foi exibido um declinio no rendimento de CH4 para o valor minimo
de 0,28 L de CH4.gDQO™. Verifica-se que os rendimentos apresentados por Baba et al. (2013)
e Jo, Kim e Lee (2016) sdo maiores do que os rendimentos entre 0,143 e
0,253 L de CH4.gDQO™ obtidos no RU-T. No entanto, as TCO entre 0,8 e 4,0 gDQO.L.d*
utilizadas pelos autores foram menores do que as adotadas nesta pesquisa, 2,0 —
20 gDQO.Lt.at.

Observa-se no estudo de Jo, Kim e Lee (2016) que apesar das menores TCO em
relacdo as taxas aplicadas no RU-T, as concentragdes de substrato entre 4 e 20 gDQO.L
impostas pelos autores se assemelham as adotadas neste trabalho, 2 a 20 gDQO.L. Entretanto,
0 TDH foi fixado em 5 dias, enquanto no RU-T adotou-se um TDH de 24 h. Dessa maneira,
observa-se como a TCO aplicada influencia no rendimento de CH4. Por outro lado, ao observar
a remocdo de DQO, verifica-se comportamento similar ao apresentado neste trabalho, com
remogOes maximas proximas a 80% (concentragdo de 12 gDQO.L™?), e posterior decaimento
de eficiéncia para cerca de 60% ao submeter o reator a concentragdo de 20 gDQO.L™. Dessa
forma, pode-se pressupor que a producdo de metano estd mais fortemente ligada a TCO
aplicada, enquanto a remocdo de DQO na digestdo anaerdbia do soro de queijo é limitada pela
concentracdo de substrato.

A co-digestdo de soro de queijo e glicerol avaliada neste estudo produziu rendimento
médio de 253,0 mL de CH4.gDQOcons a0 ser aplicada a TCO de 10 gDQO.L.d? no RU-T.
Como discutido anteriormente, a co-digestdo pode apresentar vantagens com relacdo ao
balanco nutricional, diluicdo de compostos toxicos e favorecer a producdo de metano. Rasit et
al. (2019) constataram incremento de 35,7% no rendimento de metano em relagdo ao
rendimento da mono-digestdo, ao aplicar a co-digestao de residuo de caixa de gordura e glicerol
a 1% v/v, obtendo 0,19 L de CH4s.gDQO™ na TCO de 2,2 gDQO.L1.d. Astals et al. (2011)
verificaram aumento de 125% na producdo de metano ao aplicar a co-digestdo de estrume de
porco e glicerol. Castrillon et al. (2011) observaram incremento de 400% na producdo de
biogéas na co-digestdo de estrume de gado e glicerol ao comparar com os resultados da mono-
digestdo de estrume de gado. No entanto, a juncdo de dois ou mais substratos também pode ser
prejudicial para o processo dependendo do tipo de substrato escolhido. Nuchdang e
Phalakornkule (2012) estudando a digestdo anaerdbia de glicerol pré-tratado na TCO de
1,6 gDQO.LL.d? observaram rendimento de 0,32 L de CH4.gDQO™, e na co-digestdo de
glicerol com estrume de porco na TCO de 1,3-1,7gDQO.Ltd? observaram

0,15 L de CH4.gDQO™. Verifica-se dessa maneira que a co-digestdo do glicerol com estrume
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de porco ndo foi conveniente para producdo de metano, e que a mono-digestdao foi mais
apropriada.

Conforme descrito anteriormente, 50% da DQO imposta no reator metanogénico
provém do glicerol. Assim, o RU-T produziu o maior rendimento na concentracdo de
10 gDQO.L?, com 5 gDQO.L™ advinda do glicerol. Costa et al. (2021) estudaram a digestéo
anaerobia de glicerol bruto em reator RALF a 55°C aplicando TDH de 24 h e observaram
rendimento de 330,8 mL de CH4.gDQO™ na concentragdo de 3 gDQO.L!. Comparando o
resultado obtido por Costa et al. (2021) e o exibido no RU-T, observa-se que, apesar dos dois
trabalhos terem aplicado condi¢des semelhantes (inoculo, reator e temperatura), 0 RU-T
suportou maior concentracdo de glicerol do que o reator avaliado por Costa et al. (2021). Tal
fato pode estar associado ao emprego da co-digestdo, e dos efeitos sinérgicos ocasionados neste
tipo de processo. Outro indicativo da maior estabilidade que a co-digestdo de soro e glicerol
proporciona € a quantidade de alcalinizante utilizada no RU-T, que foi 0,4-
0,6 gNaHCO3.gDQO™.L* para TCO de 10 gDQO.L™.d%, enquanto para a mono-digestdo de
glicerol foi necessario 1,0 gNaHCO3.gDQO™.L"! para neutralizacio dos acidos e controle do
pH aplicando TCO 3.53 gDQO.L*.d? (COSTA et al., 2021). Entretanto, Costa et al. (2021)
utilizaram glicerol bruto, enquanto este trabalho utilizou glicerol com grau de pureza proximo
a 99,5%. Apesar da mono-digestio do glicerol ter exibido maior rendimento
(330,8 mL de CH4.gDQO™) (COSTA et al., 2021) do que a co-digestdo de soro de queijo e
glicerol (253,0 mL de CH4.gDQO™), observa-se que a co-digestio apresenta maior tolerancia
a utilizacdo de TCO elevadas.

Quando utilizado como co-substrato, o glicerol tem proporcionado incrementos na
producdo de metano devido a sua capacidade de tamponamento e pH adequado para digestao
anaerobia. Lovato et al. (2019) utilizaram glicerol como co-substrato na co-digestdo com
vinhaca de cana de aglicar e observaram rendimento de 15,30 mol CH4.kgDQO™ com a adigdo
de 1,53% v/v de glicerol no afluente. Os autores concluiram que a juncdo deste co-substrato
com a vinhaca acarretou beneficios para o processo e tratou de forma mais eficiente este residuo
que apresenta uma elevada quantidade de matéria organica e compostos recalcitrantes. Ao
aplicar a co-digestdo de soro de queijo e glicerol em reator AnSBBR sob taxa de carregamento
organico de 7,5 gDQO.L™.d?, Lovato et al. (2016) alcangaram rendimento de 13,3 mol de
CH4kgDQO™. No RU-T, utilizando a co-digestio de soro de queijo e glicerol,
11,3 mol de CH4.kgDQO™ foi produzido. Assim, atesta-se que os rendimentos de metano
verificados por Lovato et al. (2019) e por Lovato et al. (2016) foram maiores do que o

observado nesta pesquisa. No entanto, os autores aplicaram temperatura na faixa mesofilica
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(30°C) e uma proporcao de glicerol mais elevada do que a utilizada neste estudo (0,8% v/v).
Além disso, o processo foi realizado em reator AnSBBR, enquanto no RU-T foi utilizado reator
do tipo RALF.

O reator batelada sequencial utilizado por Albuquerque, Ratusznei e Rodrigues (2019)
e Sousa et al. (2019) também apresentou resultados superiores ao observado no reator RALF
aplicado nesta pesquisa. Ambos 0s autores estudaram a co-digestdo de vinhaca de cana-de-
aglicar e soro de queijo e constataram rendimento de 15,3 mol de CHs.kgDQO™? e
15,76 mol de CH4.kgDQO?, respectivamente. Como descrito anteriormente, o RU-T forneceu
11,3 mol de CH4.kgDQO™. Aqui destaca-se que a TCO aplicada por Albuquerque, Ratusznei
e Rodrigues (2019) e Sousa et al. (2019) foi de 25 gDQO.L1.d? e 15 gDQO.L™.d%, sendo estas
maiores do que a do RU-T, 10 gDQO.L™.d%. Dessa maneira, verifica-se que o reator batelada
sequencial foi capaz de tratar maior carga organica do que o reator metanogénico desta
pesquisa, fornecendo rendimentos 35,4% e 39,5% superiores.

Analisando os trabalhos citados da literatura, é possivel observar a influéncia da TCO
sobre o rendimento de metano. Com excegdo dos trabalhos de Albuquerque, Ratusznei e
Rodrigues (2019), Sousa et al. (2019) e Lovato et al. (2016), os demais trabalhos citados no
qual o rendimento de metano foi superior ao exibido no RU-T apresentaram TCO de até
4 gDQO.LL.d?, indicando que a aplicagdo de baixas taxas de carregamento sdo mais
apropriadas para obtencdo de elevados rendimentos. Neste trabalho, os melhores resultados
ndo ocorreram nas menores faixas de TCO aplicadas (2 e 5 gDQO.L™.d?), e sim nas faixas
intermediérias (7,5 e 10 gDQO.L.d%). No entanto, o rendimento de 253 mL de CH4.gDQO™*
alcancado neste estudo foi proximo aos valores observados na literatura, sendo
aproximadamente 72,3% do valor tedrico (350 mL de CH4.gDQO™) nas condigdes normais de
temperatura e pressdo. A utilizacdo do reator RALF pode ter sido um dos fatores que permitiu
eficientes resultados nas faixas intermediarias de TCO, ja que uma das caracteristicas do RALF
é a utilizacdo de elevadas TCO sem que ocorra perda da eficiéncia do processo (RAMOS;
SILVA, 2020). Tal fato se deve a configuracdo do RALF, que é um reator de biomassa
imobilizada, porém de leito mével. De acordo com Campos (1999), a mobilidade das particulas
possibilita maior contato do substrato com a biomassa, além de evitar problemas de colmatacéo
e zonas mortas dentro do reator. O tamanho das particulas também favorece a operagéo, pois
aumenta a superficie de contato para degradacdo dos substratos. Além disso, 0 processo de
transferéncia de massa por difusdo que ocorre atraves do biofilme formado no material suporte
é facilitado pela pequena espessura do filme (CAMPOS, 1999). Assim, verifica-se que a TCO

6tima deste estudo utilizando RALF termofilico (10 gDQO.L™.d?) foi superior as suportadas
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em demais reatores anaerdbios que utilizaram soro de queijo e/ou glicerol, como por exemplo
SBR (4,6 gDQO.L™.d1) (FERNANDEZ et al., 2015), DanF (0,8-4,0 gDQO.L™.d?) (JO; KIM;
LEE, 2016), PABR (1,0 — 3,8 gDQO.L1d?%) (VLASSIS et al., 2013), AnSBBR
(7,5gDQO.L.d?) (Lovato et al. 2016), EGSB (7,8 gDQO.L*.d?) (CRUZ-SALOMON et al.,
2020) e CSTR (2,4 gDQO.L1.d?Y) (LEMBO et al., 2021).

Assim como foi feito com a remoc¢édo de DQO, uma equacédo empirica (Equacao 31)
foi estimada para descrever o comportamento do rendimento de metano (MY) em funcéo da
TCO para o intervalo de 2 & 20 gDQO.L1.d™.

MY = 0,089.(TCO)? — 4,1196.(TCO)? + 51,821.(TCO) + 54,571 (31)

A Equacdo 31 apresentou R? = 0,9981 e o ponto de 6timo para maximizagdo do
rendimento de metano foi 8,8 gDQO.L1.d?, enquanto o ponto de minimo foi em
22,06 gDQO.L1.d. Comparando as Equacdes 30 e 31, verifica-se TCO proximas para 0s
pontos de 6timo da remogéo de DQO (10,4 gDQO.L.dY) e rendimento (8,8 gDQO.L1.d?).

A produgdo volumétrica de metano (PVM) também foi analisada, com os valores

correspondentes as diferentes TCO estudadas apresentados na Tabela 15 e Figuras 16.

Tabela 15 — Produgéo volumétrica de metano obtida no RU-T nas TCO de 2 a 20 gDQO.L2.d*?
e TDH de 24 h

TCO PVM
Fase ~ TDH (h) (gDQO.LL.dY) (ML de CHa.L1h?)
I 2 12,0 + 6,6
5 5 38,2 11,0
3 .y 75 78,4 £ 25,0
A 10 1341+ 359
c 15 145,4 + 58,2
5 20 127,8 22,2

PVM: producdo volumétrica de metano
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Figura 16 — Producdo volumétrica de metano observada no RU-T nas TCO de 2 a 20
gDQO.L1d e TDHde 24 h

Na menor TCO aplicada, 2 gDQO.L1.d?, o RU-T exibiu PVM equivalente a
12,0 mL de CH4.L1.h't. Ao aumentar a TCO, foi observado um crescimento continuo da PVM
até chegar a 145,4 mL de CH4.L1.ht na TCO de 15 gDQO.L.d?. Ao atingir a TCO de
20 gDQO.L.d%, 0 RU-T apresentou uma queda de 12,1% na producio volumétrica em relagéo
a PVM obtida com 15 gDQO.L1.d?, fornecendo 127,8 mL de CH4.L ™ .h'. Assim, verifica-se
que o ponto de maximo da PVM exibido na Figura 16 foi numa fase diferente da que ocorreu
0 ponto de maximo para remocdo de DQO e rendimento de metano no RU-T, sendo a PVM da
TCO 15 gDQO.Ltd? (fase 5) aproximadamente 8,4% superior a PVM da TCO
10 gDQO.L1.d? (fase 4).

Assim como ocorreu neste estudo, Jo, Kim e Lee (2016) observaram acréscimos na
producdo volumétrica de metano em decorréncia do aumento da TCO, obtendo PVM entre 179
— 589 mL de CHa.Lt.d. Os autores também fixaram o TDH (5 d) e variaram a concentragio
(4 — 20 gDQO.LY), fornecendo TCO correspondentes a faixa 0,8 — 4,0 gDQO.L.d?. As
concentragdes e o TDH aplicados por Jo, Kim e Lee (2016) foram superiores aos valores
adotados neste trabalho, além disso, o reator utilizado foi do tipo filtro anaerébio empacotado
de fluxo descendente (DANF), operado a 35°C. Ferraz Junior et al. (2016) estudando a digestéo
anaerobia de vinhaca de cana-de-agucar em reator UASB termofilico, observaram incremento

de 52,6% na producdo de metano em decorréncia da variagdo da TCO de 15 para
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25 gDQO.Lt.d*?, obtendo 87,9 mL de CHs.Lth. Os autores ndo verificaram perda de
eficiéncia na PVM em funcdo de acréscimos na TCO.

Como discutido anteriormente, o reator RALF utilizado neste trabalho para avaliar a
co-digestdo de soro de queijo e glicerol produziu 1454 mL de CH.Llh! ou
130 mol de CHa.m.d%. Neste tipo de reator podem ser utilizadas altas taxas de carregamento
organico sem que ocorra perda de eficiéncia, devido a imobilizacdo da biomassa realizada nas
particulas de inertes presentes dentro do reator e aos elevados coeficientes de transferéncia de
massa proporcionados (MAO et al., 2015). Utilizando reator AnSBBR mesofilico para estudar
a co-digestdo de soro de queijo e glicerol, Lovato et al. (2016) verificaram producéo
volumétrica 21,7% inferior a observada neste trabalho, produzindo 101,8 mol de CHs.m=.d™.
Avaliando a mono-digestdo da glicerina e do soro de queijo, 0s autores obtiveram 78,7 e
93,7 mol de CHs.m=.d?, indicando que a co-digestdo é uma boa estratégia no tratamento e
recuperacdo energética desses dois subprodutos, uma vez que maiores producdes de metano
foram alcancadas.

Vlassis et al. (2013) utilizaram reator CSTR e observaram PVM de
0,074 L de CH4.L2.d? na digestdo de glicerol aplicando 0,25 gDQO.L1.d? em condigdo
mesofilica, porém ao utilizarem reator PABR na TCO de 3 gDQO.L.d  a PVM passou a ser
0,993 L de CH4.L.d™. No entanto, as condicGes impostas nos reatores foram divergentes, com
concentragdes de 5 — 10 gDQO.L ! e TDH de 20 d no reator CSTR e de 10 — 37,5gDQO.L e
TDH de 10 d no reator PABR.

Costa et al. (2021) utilizaram reator RALF termofilico para investigar a digestdo
anaerdbia de glicerol e verificaram PVM de 2,04 L de CHs.L1.d na TCO de 7,6 gDQO.L*.d2.
Assim como no RU-T, a maior PVM observada por Costa et al. (2021) ndo ocorreu na mesma
TCO em que se deu o melhor rendimento de CH4. O aumento da TCO de 1,2 para
7,6 gDQO.L1.d! por meio de elevagdes na concentragio de substrato sob um TDH de 24 h
favoreceu a PVM, ndo apresentando no intervalo estudado um decaimento da PVM em razéo
de aumentos na TCO.

A digestéo anaerobia em fase Unica realizada neste estudo sob condigéo termofilica,
concentragdo de 10 gDQO.L? e TDH de 24 h apresentou producdo volumétrica de metano
equivalente a 1341 mL de CHsLYh! ou 32 L de CHsL.d! ou ainda
118,8 mol de CHa.m3.d%. Ao ser utilizada TCO de 15gDQO.L™.d? os resultados foram:
145,4 mL de CHs.Lt.h ou 3,5 L de CH4.L™.d* ou 130 mol de CHa.m™.d%. Estes resultados
foram superiores aos obtidos nos trabalhos descritos previamente, os quais forneceram PVM
entre 0,074 — 2,5 L de CH4.L1.d(VLASSIS et al., 2013; FERRAZ JUNIOR et al., 2016; JO;
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KIM; LEE, 2016; LOVATO et al., 2016; COSTA et al., 2021). Alem do tipo de reator, outro
fator que pode ter possibilitado a utilizacdo de TCO superiores aquelas que comumente sdo
aplicadas na digestdo anaerdbia de &guas residudrias, seria a co-digestdo de soro de queijo e
glicerol. Apesar do soro de queijo e glicerol apresentarem uma répida producdo de
intermediarios que podem acumular-se no reator e prejudicar a etapa da metanogénese, a
juncéo desses dois susbtratos traz mais estabilidade ao processo e incrementos na producéo de
CHas, conforme demonstrado por Lovato et al. (2016). Destaca-se também a temperatura de
55°C adotada no RU-T, uma vez que a adogdo de temperatura na faixa termofilica aumenta as
velocidades de reacdo e fornece maiores producdes de metano (KOMILIS et al., 2017; COSTA
et al., 2021), conforme evidenciado na digestdo de glicerol realizada por Costa et al. (2021)
que observaram em 55°C rendimento e PVM 22 e 122% superiores aos fornecidos em 30°C.
No entanto, temperaturas mais amenas sdo mais estaveis e, assim, estudos aplicando condigdes
mesofilicas tem prevalecido na literatura (KOMILIS et al., 2017). O lodo termofilico do
processamento de vinhaca de cana-de-acgucar que foi utilizado na inoculacdo do RU-T também
pode ter favorecido as maiores produc@es de biogas, uma vez que a vinhacga contém glicerol
em sua composicdo (FUESS et al., 2017), e, portanto, este lodo poderia ja estar adaptado ao

glicerol como substrato.

4.1.1.2. Metabdlitos soluveis no RU-T

A fim de verificar o efeito da TCO sob as rotas metabdlicas, as porcentagens molares
dos metabdlitos soltveis identificados no RU-T sdo apresentadas na Figura 17. Acido acético
(HAC) (31,1-66,8%) e acido propibnico (HPr) (10,9-61,5%) foram os principais metabolitos,
sendo identificados em menor proporcao acido isovalérico (HIsVa) (0,0-10,5%), &cido valérico
(HVa) (0,0-3,9%), &cido butirico (HBu) (0,0-2,5%), &cido latico (HLa) (0,0-2,1%) e acido
caproico (HCa) (0,0-7,4%). Apenas na TCO de 15 gDQO.L*.d? 4cido isobutirico (HIsBu)
apresentou elevada porcentagem (40,6 %), ndo sendo identificado nas TCO de 2-
10 gDQO.L1.d?, e exibindo porcentagem molar de 1,1% em 20 gDQO.L.d.
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Figura 17 — Distribuicdo dos metabdlitos (porcentagem molar) do RU-T nas TCO de 2 a
20gDQO.LY.d e TDH de 24 h.

A Figura 17 aponta maior diversidade de metabolitos no RU-T, com o acimulo de
acidos de cadeia com 3C ou superiores, a medida que a TCO aumenta. Segundo Jo, Kim e Lee
(2016) o acimulo desses acidos de cadeias maiores deve-se ao aumento da pressao parcial de
hidrogénio, a qual inibe a acetogénese de acidos de cadeia mais longa. As concentracGes de

cada &cido organico sdo indicadas na Tabela 16.



Tabela 16 — Concentragdo dos metabdlitos acidos produzidos no RU-T nas TCO de 2 a 20 gDQO.L1.d? e TDH de 24 h
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TCO (gDQO.LL.d%) 2 5 75 10 15 20
MY (mL CH+.gDQOY) 1434+630 2196+700  2485+580  2530+466  203,5+685 155,5 + 27,5
HAc (mgHAc.L™) 187,9+39,6 3160+1128  2429+71,3  2189+1067  367,3+79,6 470,8 + 239,9
HPr (mgHPr.LY) 1151+34,6 27211220 201,9+1479  2130+872  1104+705  1147,3+3425
HlsVa (mgHIsVa.L™) NI NI 81,5+ 0,4 10,6 +0,1 10,0+ 3,6 40,1 + 16,0
HisBu (mgHIsBu.L™Y) NI NI NI NI 490,6 + 146,0 25,2 +16,9
HBu (mgHBu.L™Y) NI NI NI 16,0 £ 8,1 NI 175+11,0
HCa (mgHCa.L?) NI NI NI 63,0 £ 49,0 172+10 NI
HLa (mgHLa.L"?) NI NI NI NI 25,6 + 6,4 NI
HVa (mgHVa.LY) NI NI NI NI NI 100,9 + 255

NI: Nao identificado; HAc: acido acético; HPr: acido propibnico; HlsVa: acido isovalérico; HIsBu: &cido isobutirico; HBu

latico; HVa: acido valérico

: &cido butirico; HCa: acido caproico; HLa: acido
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Analisando a producédo de HAc na Tabela 16, observa-se que o0 aumento na TCO de 5
para 10 gDQO.L*.d"* promoveu queda na concentragio de HAc de 316,0 mgHAc.L™ ( 58,9%
dos metabdlitos em base molar) para 218,9 mgHAc.L™ (49,6%). A partir de 10 gDQO.L.d?,
atesta-se um aumento gradual da concentracdo deste &cido a medida que maiores quantidades
de substrato sio inseridas no reator, atingindo 367,3 e 470,8 mgHAc.L! em 15 e
20 gDQO.Lt.d?, respectivamente. Observa-se na Tabela 16 que, conforme menores
concentragdes de HAc foram detectadas, maiores foram os rendimentos de metano alcangados,
atingindo o rendimento maximo de 253,0 mL de CH4.gDQO™ na concentragdo mais baixa de
HAc para o intervalo de TCO de 5 a 20 gDQO.L*.d%. Apesar da TCO de 2 gDQO.L.d*
(187,9 mgHACc.L?) ter apresentado menor quantidade de HAc do que a condicdo com
10 gDQO.L1.d* (218,9 mgHAc.L™?), verifica-se que a porcentagem molar em 2 gDQO.L ™ .d*
(66,8%) foi a maior dentre todas as TCO aplicadas, conforme exposto na Figura 17. As
concentracdes de HAc e HPr em 2 gDQO.L.d? deve-se provavelmente a limitagdo de
substrato, e ndo a uma atividade mais intensa dos microrganismos. A producdo de CH4 pode
ocorrer por duas vias: acetoclastica, com a conversdo de HAc a CHa, e hidrogenotrofica com a
converséo de CO, e consumo de H2 (ANGELIDAKI et al., 2018). Assim, 0 incremento no
rendimento de 143,4 mL de CH.gDQO?! na TCO de 2 ¢gDQO.LYd! para
253,0 mL de CH4.gDQO™ na TCO de 10 gDQO.L.d™! pode ser atribuido ao consumo de HAc,
0 qual pode ter ocorrido por conversdo direta a CH4 ou por conversdo de HAc a Ho, o qual
posteriormente foi utilizado para produzir CHs (DYKSMA,; JANSEN; GALLERT, 2020).
Como as TCO de 7,5 e 10 gDQO.L.d? apresentaram valores similares de HAc, 242,9 e
218,9 mgHAc.L?, os rendimentos de CHs também foram proximos, 2485 e
253,0 mL de CH..gDQO™.

Com relagdo ao &cido propidnico (HPr), verifica-se que ao aplicar 5, 7,5 e
10 gDQO.L1.d* foram produzidos 272,1 mgHPr.L?, 201,9 mgHPr.L? e 213,1 mgHPr.L?,
correspondendo a 41,1%, 36,0% e 39,1% dos metabdlitos, respectivamente. De acordo com
Ferraz Junior et al. (2016), a degradacdo de HPr é a etapa limitante da taxa de producdo geral
de metano em sistemas termofilicos. As concentraces de HPr determinadas entre as TCO de
2 e 15 gDQO.L.d! na Tabela 16 exibiram valores abaixo da concentracdo inibitoria para
metanogénese (900 mg.L™t) (WANG et al., 2009). No entanto, o acréscimo para TCO de
20 gDQO.Lt.d! acarretou acimulo de HPr no reator, apresentando concentracio de
1147,3 mgHPr.L? (61,5% dos metabdlitos), acima do valor limite estabelecido na literatura,
comprometendo a producdo de CHs, e resultando no mais baixo rendimento de
155,5 mL de CH4.gDQO™.
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Comparando os trabalhos da literatura que utilizaram soro de queijo e glicerol para
producdo de metano, verifica-se que HAc e HPr foram os principais metabdlitos identificados
(FERNANDEZ et al., 2015; JO; KIM; LEE, 2016; LOVATO et al., 2016; COSTA, 2017).
Costa (2017) tratando glicerol bruto com TCO entre 4 e 7 gDQO.L1.d* em RALF termofilico
detectaram fracdes molares de HAc entre 33,5% e 40,6% e de HPr entre 23,5% e 30,1%. Na
co-digestdo de soro de queijo e glicerol estudada por Lovato et al. (2016) em reator ANSBBR
mesofilico a distribuicdo dos metabdlitos consistiu em 77,0 - 86,4% de HAc, seguido por 11,9
- 19,3% de HPr. Em menor propor¢édo, HBu (1,7-5,0%) também foi detectado. Os autores ndo
verificaram acentuadas variacbes na composicdo molar dos metabdlitos em funcdo do
acréscimo de glicerol na mistura afluente. No entanto, nos ensaios com apenas soro de queijo
e glicerol foi possivel identificar que a mono-digestéo de glicerol culminou em maior producao
de HPr (54,0%) do que a mono-digestao de soro de queijo (26,7%) (LOVATO et al., 2016).

4.1.2. Influéncia do tempo de detencéo hidraulica no desempenho do RU-T

Na Tabela 17 sdo apresentados os resultados de desempenho referentes ao pH, acimulo
de AOV e razdo AI/AP do RU-T na avaliagdo do efeito do TDH sobre a producgéo de metano,
operando com concentracdo de substrato de 10 gDQO.L™. O RU-T foi operado por 40 d no
TDH de 20 he 17 d no TDH de 16 h.

Tabela 17 — pH reacional, concentracdo de acidos organicos volateis e razdo AI/AP no RU-T
nos TDH de 16, 20 e 24 h e concentragdo de 10 gDQO.L*

TDH TCO AOV (mgHAc.L™) Al/AP
(h) (gDQO.L1.d?Y) PH (minimo-maximo) (minimo-maximo)
24 10 84+0,5 89 — 242 0,24 - 0,32
20 12 7,9+0,2 122 - 189 0,26 — 0,56
16 15 7,7+0,1 156 - 245 0,40 -0,57

Conforme indicado na Tabela 17, o decréscimo no TDH de 24 h para 20 e 16 h resultou
no decréscimo do pH de 8,4 para 7,9 e 7,7, respectivamente. Os TDH de 24 e 16 h foram os
que promoveram as concentracdes de AOV mais elevadas, 89 — 242 mgHAc.L™? e 189 —
245 mgHAc.L™:, respectivamente, enquanto o TDH de 20 h apresentou 122 — 189 mgHAc.L™.
Bicarbonato de sodio foi adicionado a alimentagéo para ajudar a controlar o pH do reator, sendo
inserido na razdo 0,4 — 0,6 gNaHCO;.gDQO™?, variando de acordo com a necessidade da

manutengdo do pH. Conforme mencionado anteriormente, uma das vantagens da co-digestéo é
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0 aumento da capacidade de tamponamento e estabilizacdo do pH. No entanto, somente a co-
digestdo, sem adicdo de alcalinizante, nao foi capaz de tamponar o pH no RU-T. Apesar de ter
sido adicionado alcalinizante ao reator, observa-se que a quantidade inserida foi inferior a
aplicada por Costa (2017) na digestdo anaerdbia de glicerol em RALF termofilico, no qual foi
adicionado 1,0 gNaHCOs3.gDQO™. Lovato et al. (2016) estudando a co-digestio de soro de
queijo e glicerol em reator AnSBBR mesofilico aplicaram 0,7 gNaHCO3.gDQO™. Mockaitis
et al. (2006) utilizaram razdo 0,5 gNaHCOs3.gDQO™ para digestdo de soro de queijo nas
concentragbes de 500 e 1000 mgDQO.L?! e 0,25 gNaHCO;.gDQO™? para 2000 e
4000 mgDQO.L™. Avaliando a estabilidade do processo com base na razdo Al/AP, conclui-se
que em todas as condi¢cdes de TDH exploradas o reator se manteve estavel, apresentando as
seguintes razdes: 0,24-0,32 (TDH 24h), 0,26-0,56 (TDH 20h) e 0,40-0,57 (TDH 16h). Todavia,
cabe ressaltar que nos TDH de 20 e 16 h, a razdo AI/AP atingiu o seu valor méximo (0,56 e
0,57), o que indica que nessas TCO a quantidade de alcalinidade intermediaria em relacéo a
alcalinidade parcial foi mais elevada do que a apresentada no TDH de 24 h (0,24-0,32). A
alcalinidade intermediaria (Al) é formada por anions dos acidos organicos gerados na
fermentacdo e a alcalinidade parcial (AP) é relacionada apenas a alcalinidade bicarbonato
(MARTIN-GONZALEZ; FONT; VICENT, 2013). Dessa forma, as maiores razdes Al/AP nos
TDH de 20 e 16 h indicam menor eficiéncia na neutralizacdo dos acidos produzidos e poderia
explicar os menores valores de pH nesses TDH do que no TDH de 24 h, apesar das
concentragdes de AOV terem sido mais baixas.

A remocdo de DQO, conversdo de carboidratos e glicerol para cada TDH encontram-
se na Tabela 18. A remocdo de DQO no RU-T oscilou entre 87,0 e 87,7%, indicando que a
degradacdo de matéria organica no reator pode ser associada a concentracdo de substratos e
que a faixa de TDH aplicada nesse estudo ndo interferiu na remogdo de DQO. Elangovan e
Sekar (2015) estudando o tratamento de agua residuaria de laticinio em reator UASB
mesofilico aplicaram TDH entre 12 e 24 h e observaram que a variagdo no TDH de 16 a 24 h
apresentou eficiéncia de remogdo de DQO entre 84,3-94,3%. Najafpour et al. (2010)
empregaram reator de leito fixo (UAPB) mesofilico na digestdo anaerdbia de soro de queijo e
verificaram remocGes de matéria orgénica entre 83,2 e 94,5% ao utilizar TDH 16-24 h e
60 gDQO.L™. Comportamento semelhante ao observado na degradagio de matéria organica
foi averiguado no consumo de carboidrato e glicerol. Ao diminuir o TDH de 24 h para 16 h,
observou-se no RU-T conversdes de 95,5 — 96,0% para carboidrato totais e de 98,7 — 98,8%

para o glicerol, indicando um eficiente e constante consumo dos substratos.
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Tabela 18 — Remocdo de DQO, carboidratos totais e glicerol no RU-T nos TDH de 16, 20 e
24 h e concentragdo de 10 gDQO.L*

Conversao de Conversao de
TDH TCO Remocéo de DQO . .
(h) (gDQO.LLd?) (%) carboidrato glicerol
. - . - 0

9 (%) (%)
24 10 87,7 95.6 98,7
20 12 87,5 95,5 98.8
16 15 87,0 96,0 98,7

4.1.2.1. Rendimento e producao volumétrica de metano no RU-T

Diferente do que ocorreu com a remocdo de DQO e consumo de substratos, o
rendimento de metano apresentou mudancas a medida que menores TDH foram sendo
empregados no reator (Tabela 19). Dessa maneira, ao diminuir o TDH de 24 h para 20 h, o
rendimento aumentou aproximadamente 15,6%, correspondendo a
292,5 mL de CH4.gDQOcons. No TDH de 16 h, rendimento de 283,9 mL de CH4.gDQO cons
foi observado.

Tabela 19 — Rendimento, producao volumétrica e conteddo de CH4 no biogas do RU-T nos
TDH de 16, 20 e 24 h e concentragio de 10 gDQO.L™*

TDH TCO MY %CHa4 no PVM
(h) (gDQO.L1.d?) (mL de CH4.gDQO"cons) biogas (%) (MLCHa.L1h?)
24 10 253,0 + 46,6 65,8 + 3,8 134,1 £ 35,9
20 12 2925+46/4 59,7+5,9 188,2 £ 45,7
16 15 283,9+33,1 65,6 7,7 2125451

MY': rendimento de metano; PVM: producdo volumétrica de metano

Analisando os resultados obtidos, verifica-se que a aplicacdo de TDH mais baixos do
que os que sdo usualmente vistos na literatura (> 5 d) (YANG; TSUKAHARA; SAWAYAMA,
2008; VLASSIS et al., 2013; JO; KIM; LEE, 2016; TREU et al., 2019; ASUNIS et al., 2020),
ndo foi um problema no RALF termofilico, e que o TDH de 20 h foi 0 que apresentou 0 maximo
rendimento de metano. Gannoun et al. (2008) variaram o TDH de 4 para 1 d em filtro anaerdébio
mesofilico tratando soro de queijo e observaram aumento no rendimento até
280 mL CH4.gDQO™ no TDH de 2 d, com posterior decréscimo para 110 mL CH4.gDQO™ ao

diminuir o TDH para 1 d. Chetpattananondh et al. (2015) estudaram a co-digestdo mesofilica
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de esterco de porco e glicerol em CSTR e, assim como observado neste estudo e por Gannoun
et al. (2008), observaram aumento no rendimento de metano de 0,33 para 0,46 L CH4.gDQO™*
e de 0,30 para 0,47 L CH4.gDQO™ ao diminuir o TDH de 10 para 2,5 d aplicando 5,3 e
2,6 gDQO.L?, respectivamente. Os menores rendimentos nos TDH de 24 e 16 h podem ser
justificados pelas maiores concentraces de AOV nesses TDH (89 — 242 e 156 —
245 mgHAc.L™) do que no TDH de 20 h (122 — 189 mgHAc.L™).

O contetido de metano no biogas foi semelhante nas trés condi¢fes de TDH, variando
entre 59,7 e 65,8%. Valores entre 50 — 75% para porcentagem de metano nos processos
anaerobios sdo comumente encontrados (ANUKAM et al., 2019). Fernandez et al. (2015)
estudaram a digestdo termofilica de soro de queijo, e assim como neste estudo, observaram
composicdo de metano constante no biogas (52.3 — 58.2%) ao variarem o TDH de 25 a 8,3 d.

Com relacédo a producdo volumétrica de metano, acréscimo de aproximadamente 58,5%
na PVM foi verificado conforme o TDH variou de 24 h para 16 h. A Figura 18 apresenta o
perfil da PVM em func¢do do TDH, juntamente com o perfil do rendimento. Assim, nos TDH
de 24, 20 e 16 h, as producdes volumétricas foram 134,1mL de CHa.Lth?,
188,2 mL de CHa.L .ht e 212,5 mL de CH4.L.h?, respectivamente. Tal comportamento se
assemelha a outros estudos envolvendo reator RALF, nos quais redu¢des no tempo de detencao
hidraulica resultaram em PVH mais elevadas como consequéncia do aumento de substratos
disponiveis para conversdao (RAMOS; SILVA, 2020; COSTA et al., 2021).
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Figura 18 — Rendimento e produgdo volumétrica de metano produzidos no RU-T nos TDH de
16, 20 e 24 h e concentrac&o afluente de 10 gDQO.L™*

O intervalo de TCO (10 a 15 gDQO.L*.d}) utilizado na avaliagdo do TDH corresponde
a um intervalo que também foi utilizado no estudo referente a influéncia da concentracao
afluente. Analisando o comportamento do rendimento de metano nos diferentes estudos no
mesmo intervalo, verifica-se nas condi¢des avaliadas no RU-T que a concentracdo afluente é
uma variavel mais decisiva para o rendimento do que o TDH, pois ao modificar a TCO de 10
para 15 gDQO.L.d* por meio de aumentos na concentragéo, o rendimento apresentou uma
queda de 19,6%, enquanto a alteracdo no TDH de 24 h para 16 h promoveu um incremento de
12,2%. Contudo, para PVM, a mudanca no TDH resultou em um incremento de 58,5%
enquanto a variacdo da concentracdo permitiu um acréscimo de 8,4%. Este resultado esta de
acordo com o observado por Yan et al. (1988) que verificaram que o aumento da TCO em
reator UASB por meio de decréscimos no TDH foi mais eficiente para producéo de metano do
que acréscimos na TCO por aumentos na concentragdo de matéria orgénica. Bi et al. (2020)
verificaram um aumento na PVM de 0,62 para 1,48 L CH4.L™.d"! com o decréscimo no TDH
de 25 para 5 d em reator CSTR mesofilico tratando uma mistura de esterco de gado e residuos
alimentares. Cabrera-Diaz et al. (2017) estudaram o efeito do TDH na digestdo anerdbia de
vinhaga de cana-de-agtcar em reator de leito fixo (APBR) e observaram aumento na PVM de
0,5 para 2,26 L CHa4.L.d com o decréscimo no TDH de 8 para 1,2 d.
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Costa (2017) utilizando reator RALF para estudo da digestdo anaerobia de glicerol
bruto com concentragio constante de 10 gDQO.L™?, verificou continuo decréscimo no
rendimento e na producdo volumétrica de metano a medida que reducbes no TDH foram
realizadas. Ao diminuir o TDH de 36 para 12 h, a PVM decaiu de 1,98 para
1,14 LdeCHsLtd?, e o vrendimento teve uma queda de 0,13 para
0,01 m® de CH4.kgDQO4pii. No RU-T, as producdes volumétricas além de aumentarem com
o decréscimo no TDH, variaram entre 3,2 e 5,1 L de CH4.L™.d. Dessa maneira, observa-se
um comportamento diferente do apresentado neste trabalho, apesar das condi¢Ges de operacao
terem sido semelhantes: processo termofilico, reator RALF, mesmo indculo, aplicacdo de
10 gDQO.L e faixa de TDH coincidente. Pode-se concluir entdo, que o desempenho superior

verificado no RU-T se atribui a co-digestdo do soro de queijo com o glicerol.

4.1.2.2. Metabdlitos soluveis

Os principais metabdlitos produzidos no RU-T ao avaliar o efeito do TDH foram: HAc
(34,8-55,5%), HPr (12,5-42,3%), HIsBu (0,0-52,7%), HBu (0,0-2,7%), HlsVa (0,0-1,5%) e
HCa (0,0-7,4%), conforme apresentado na Figura 19. A concentragdo de cada metabdlito
detectado no RU-T no estudo do efeito do TDH é exibida na Tabela 20.
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Figura 19 — Distribuicdo de metabolitos (porcentagem molar) no RU-T nos TDH de 16, 20 e
24 h e concentragdo afluente de 10 gDQO.L™*
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A concentragdo de HAc para os TDH 24, 20 e 16 h foram: 218,9 mgHAc.L™,
76,9 mgHACc.L? e 106,9 mgHAc.L™?, respectivamente. Assim, observa-se que a conversio de
HAc foi mais eficiente no TDH de 20 h, uma vez que este TDH apresentou a mais baixa
concentragdo de HAc acompanhada pelo mais elevado rendimento de metano da operagao
(292,5 mL de CH..gDQO™). Avaliando os demais metabdlitos, verifica-se que a concentragio
de HPr exibiu comportamento similar ao do HAc, sendo o TDH de 24 h responsavel pela maior
concentragdo de HPr, 213,0 mgHPr.L, seguido do TDH de 16 h com 64,5 mgHPr.L™, e do
TDH de 20 h com a menor producéo de HPr igual a 34,2 mgHPr.L™. No processo de digestdo
anaerobia, elevadas concentracdes de HPr podem inibir o desempenho das archaeas
metanogénicas, sendo 900 mg.L™* o limite toleravel por esses microrganismos (WANG et al.,
2009). Sendo assim, as concentra¢fes encontradas no RU-T ao aplicar TDH entre 16-24 h
encontram-se abaixo do valor inibitério. HIsBu apresentou sua maior concentracdo de
170,9 mgHIsBu.L no TDH de 20 h, correspondendo a 52,7% dos metabdlitos nesta condigao.
No TDH de 16 h a concentragdo de HIsBu decaiu para 49,3 mgHIsBu.L™, ndo sendo detectado
HIsBu no TDH de 24 h.

Tabela 20 — Concentracdo dos metabolitos acidos produzidos no RU-T nos TDH de 16, 20 e
24 h e concentragdo de 10 gDQO.L*

TCO (gDQO.L.d?) 10 12 15
TDH (h) 24 20 16
MY (mL CH4.gDQO™?) 253,0 + 46,6 292,5+46,4 283,9 £ 33,1
HAc (mgHAc.L?) 218,9 + 106,7 76,9+ 67,1 106,9 + 47,0
HPr (mgHPr.LY) 213,0 + 87,2 34,2 £18,1 64,5 + 43,6
HisVa (mgHIsVa.L?) 10,6 +0,1 NI NI
HisBu (mgHIsBu.L™?) NI 170,9+9,7 493+2]1
HBu (mgHBu.LY) 16,0 +8,1 NI NI
HCa (mgHCa.L™) 63,0 + 49,0 NI NI

NI: Nao identificado; HAc: acido acético; HPr: &cido propibnico; HlsVa: acido isovalérico; HIsBu: &cido

isobutirico; HBu: &cido butirico; HCa: acido caprdéico

4.1.3. Balango de DQO no RU-T
Com o objetivo de averiguar a parcela de DQO destinada a cada composto do RU-T

em suas respectivas TCO, foi realizado balanco de DQO para todas as condicGes estudadas. As
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DQO equivalentes dos componentes do efluente e a parcela de DQO que nao foi identificada
estdo apresentadas na Tabela 21. A DQOkeex foi definida como a DQO medida no efluente, ja a
DQOkeq a soma das DQO equivalentes de cada composto do efluente (metabolitos, SSV,
carboidrato e glicerol ndo consumidos). A respeito dos sélidos suspensos volateis (SSV), as
quantidades medidas no RU-T variaram de 83,00 + 24,25 mg.L*a 309,75 + 76,51 mg.L* com
aumento da TCO de 2 para 20 gDQO.L.d"* no estudo da concentragio afluente, e de 252,4 +
77,0 mg.L 1 a317,3 + 41,2 mg.L com decréscimo no TDH de 24 para 16 h.

Como pode ser observado na Tabela 21, as concentragdes 7,5, 10 e 15 gDQO.L1.d"
exibiram diferenca percentual entre a DQOkgex € @ DQOEgeq menor ou igual a 10%, enquanto as
concentragdes de 2 e 20, e 0 TDH de 20 e 16 h apresentaram diferencas superiores a 20%, com
0 TDH de 16 h sendo a condigcdo que forneceu maior discrepancia entre o valor medido e o
calculado com base nos componentes identificados no efluente. No entanto, deve-se considerar
que foi utilizado para calcular a DQOkgeq varias médias que possuem desvios (diferentes
metabolitos, SSV, carboidrato e glicerol afluentes) e que a DQOkeex foi determinada através da
média de apenas um parametro, que € a propria DQO de saida do reator. Além disso, a diferenca
pode ser devido a presenca de outros metabolitos que ndo foram detectados.



Tabela 21 — Balango de DQO realizado no RU-T
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TCO (gDQO.L1.d?) 2 5 7,5 10 15 20 12 15
Concentracédo (gDQO.LY) 2 5 7,5 10 15 20 10 10
TDH (h) 24 24 24 24 24 24 20 16
SSV (mgDQO.LY) 111,5 97,0 140,4 338,9 495,2 416,0 426,2 324.,6
Carboidrato efluente (mgDQO.L™?) 28,0 45,6 69,2 173,7 346,9 253,0 172,0 153,2
Glicerol efluente (mgDQO.L™?) 53,2 54,9 57,3 78,8 87,4 86,3 66,4 67,6
HAc (mgDQO.L?Y) 201,1 338,1 259,9 234,2 393,1 503,7 82,3 1144
HPr (mgDQO.L™Y) 173,8 343,5 304,8 321,7 166,7 1732,4 51,6 97,4
HlsVa (mgDQO.LY) - - 166,3 21,6 20,4 81,8 - -
HVa (mgDQO.L?) - - - - - 205,9 - -
HisBu (mgDQO.L™?) - - - - 892,9 45,8 3111 89,7
HBu (mgDQO.L™Y) - - - 29,1 - 31,8 - -
HLa (mgDQO.L™) - - - - 27,4 - - -
HCa (mgDQO.L™%) - - - 138,6 37,9 - - -
DQOkex 916,4 1076,9 1113,7 1397,5 2543,4 4745,0 1405,3 1492,1
DQOkeq 567,5 879,0 997,9 1336,7 2467,8 3356,8 1109,6 846,9
DQOkex — DQOkeq (%) 38 18 10 4 3 29 21 43

SSV: sélidos suspensos volateis; HAc: acido acético; HPr:

HLa: 4cido latico; HCa: 4cido caprdico

acido propibnico; HlsVa: acido isovalérico; HVa: acido valérico; HIsBu: &cido isobutirico; HBu: acido butirico;
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Na Tabela 22 sdo apresentadas as DQO equivalentes (DQOeq) dos rendimentos de
CHjs verificados em cada TCO. Também estéo indicadas as porcentagens de DQO do afluente
do reator que foram direcionadas para o rendimento de CH4 (%DQOcHas). Assim, conclui-se
que, no estudo da concentragdo de substratos, a TCO de 10 gDQO.L.d™! foi a que teve maior
parcela de DQO convertida a CHa4 (63,4%), enquanto as TCO de 2 e 20 gDQO.L1.d?
apresentaram aproveitamento da DQO para producédo de metano inferior a 40%. Ao avaliar o
efeito do TDH, a TCO que apresentou maior conversdo de DQO afluente a CH4 foi a TCO de
12 gDQO.L1.d?, correspondente ao TDH 20 h, com aproveitamento de 73,1%.

Tabela 22 — Parcela de DQO afluente convertida a CH4 no RU-T

TCO
5 7,5 10 15 20 12 15
(gDQO.LL.dY)
Concentracao
5 7,5 10 15 20 10 10
(DQO.LY)
TDH
24 24 24 24 24 24 20 16
(h)
DQOeq
641 2638 4627 7210 8243 8031 8219 8063
(mgDQO.LY)
%DQOcH4 258 499 606 634 493 352 731 705

4.1.4. Anélise da comunidade microbiana do RU-T

O sequenciamento a fim de determinar os microrganismos envolvidos na co-digestao
termofilica de soro de queijo e glicerol foi realizado somente nas amostras das TCO de
59gDQO.Lt.d? e 10 gDQO.L™.d? do estudo do aumento da concentracéo afluente (TDH fixo
de 24 h), avaliando como o aumento da concentracdo afetou a comunidade microbiana até a
condicdo de maximizacdo do rendimento de metano. A analise microbioldgica aponta que as
amostras foram compostas por 98,87% de bacteria e 1,13% de archaeas na TCO de
59gDQO.L.d? e por 99,86% de bactéria e 0,14% de archaeas na TCO de 10 gDQO.L1.d? e
TDH de 24 h, estando de acordo com trabalhos da literatura que apresentaram dominio archaea
com parcela inferior a 2% da amostra microbiana (LIU et al., 2016; FONTANA et al., 2018a).
De acordo com Nazina et al. (2018), primers universais possuem maior seletividade para 0s
microrganismos bacterianos, e, portanto, as bactérias sdo mais identificadas nas amostras.

Ainda segundo os autores, tais primers sdo insuficientemente especificos para amplificagdo dos
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genes 16S rRNA das archaeas. Entretanto, todas as amostras analisadas do RU-T apresentaram
boa cobertura, acima de 99%. Com relacdo ao dominio bactéria, os indices de Shannon e
Simpson na TCO de 5 gDQO.L*.d* foi 4,507 e 0,89, e na TCO de 10 gDQO.L*.d"* foi 3,978
e 0,84, indicando menor diversidade microbiana com o aumento da TCO. A sele¢cdo dos
microrganismos com o aumento da TCO também pode ser confirmada por meio do decréscimo
no OTUS de 654 em 5 gDQO.L ™ .d* para 517 em 10 gDQO.L*.d™.

A respeito da classificacdo das bactérias nas amostras de 5 e 10 gDQO.L.d%, verificou-
se que a TCO de 5 gDQO.LY.d! foi composta em sua maioria por bactérias do filo
Proteobacteria (53,1%), seguido dos filos Firmicutes (19,7%) e Bacteroidetes (17.7%) (Figura
20a). Ao aumentar a TCO para 10 gDQO.L™.d, ocorreu uma selegdo das bactérias, conforme
indicado nos indices de diversidade, e entdo, o filo Firmicutes (76,6%) passou a ser dominante
com o decaimento na porcdo de populagdes pertencentes aos filos Proteobacteria (7,0%) e
Bacteroidetes (13,3%) (Figura 20b). Na TCO de 10 gDQO.L1d%, o MY foi
253,0 mL CH4.gDQO™? enquanto em 5 gDQO.L.d? foi observado menor MY, igual a
219,6 mL CH4.gDQO™. O MY mais elevado em 10 gDQO.L*.d? pode estar relacionado a
maior abundancia relativa do filo Firmicutes, o qual é reconhecido pela sua atuagdo sintrofica
com microrganismos metanogénicos (WALTER et al., 2019), e pelas altas produc@es de H:
(OTTAVIANO et al., 2017). Dessa forma, o dominio desse filo pode indicar que a producéo
de CHs no RU-T pode ter ocorrido predominante pelo consumo de H» por archaeas
metanogénicas hidrogenotréficas. As Firmicutes sdo bactérias comumente encontradas em
maior abundancia em reatores anaerdbios (FONTANA et al., 2018a; TREU et al., 2019), sendo
Proteobacterias e Bacteroidetes também usualmente identificadas em plantas de biogas
(CAMPANARQO et al., 2018). Bactérias do filo Proteobacteria sdo geralmente relacionadas ao
consumo de acetato, propionato e butirato, enquanto as Bacteroidetes sdo associadas a
conversao de carboidratos a AOV (WALTER et al.,, 2019). Portanto, o predominio de
microrganismos consumidores de intermediarios precursores a producdo de CHas em
5 gDQO.L*.d"? poderia justificar o MY mais baixo nesta TCO.
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Figura 20 — Distribuicéo dos filos bacterianos identificados no RU-T no TDH de 24 he TCO
de (a) 5gDQO.Lt.d? e (b) 10 gDQO.L.d?

De fato, ao analisar os géneros encontrados nas duas amostras, verifica-se maior
abundéancia relativa de géneros produtores de Hz em 10 gDQO.L1d! do que em
5gDQO.Lt.d2. Bactérias da familia Defluviitaleaceae (género néo identificado), conhecidas
pela producédo de acetato e H» a partir da fermentacéo termofilica de glicose (JABARI et al.,
2012; MA et al., 2017), apresentaram crescimento da abundancia relativa de 1,89% para 47,5%
com incremento na TCO de 5 para 10 gDQO.L1.d?. As familias Ruminococcaceae e
Lentimicrobiaceae também apresentaram aumento em suas abundancias relativas com a
mudanca de 5 gDQO.L1.d? para 10 gDQO.L.d}, passando de 0,62% para 21,11% e 1,20%
para 9,01%, respectivamente. Esses microrganismos também sdo descritos na literatura como
produtores de Hz (TIAN et al., 2014; SUN et al., 2016). No entanto, na TCO de 5gDQO.L.d™?,
0 género Enterobacter, o qual também é reportado na literatura por suas elevadas produgoes
de H, (ALVAREZ-GUZMAN et al., 2020) foi determinado com abundancia relativa de
11,38%, e ao aumentar a entrada de substratos para 10 gDQO.L™.d! observa-se que esses
microrganismos foram reprimidos, apresentando abundancia relativa de 0,60%. Na TCO de
59gDQO.Ltd? ainda foram identificadas bactérias do género Tolumonas (23,8% de
abundancia relativa), as quais sdo capazes de produzir acetato, etanol e formato a partir da
fermentacdo de glicose (FISCHER-ROMERO; TINDALL; JUTTNER, 1996; CALDWELL et
al., 2011), metabolitos que posteriormente podem ser convertidos a CH4. Ainda assim, constata-

se na TCO de 10 gDQO.L.d%, cujo maximo MY foi observado, maior abundancia relativa de
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microrganismos produtores de H», estando de acordo com a hipotese de que a produgdo de CH4
em 10 gDQO.L.d* tenha sido realizada predominantemente pelo consumo de Ho.

Conforme discutido previamente, as concentracbes de HAc e HPr determinadas em
59DQO.Lt.d? (316,0 mgHAc.L? e 272,1 mgHPr.L?) foram superiores as observadas em
10 gDQO.L1.d* (218,9 mgHAc.L? e 213,0 mgHPr.L1). Os maiores acimulos de HAc e HPr
podem ter sido causados pela presenca de bactérias do género Propionispira, reportadas na
literatura como produtoras de HAc e HPr (UEKI et al., 2014). A abundéncia relativa de
Propionispiraem 5 gDQO.L™.d"* foi 13,5%, enquanto em 10 gDQO.L.d™* foi de 0,43%. Estes
microrganismos além de serem produtores de AOV, também sédo descritos como consumidores
de H2 (CABROL et al., 2017), o que poderia justificar as maiores concentragdes de HAc e
menor MY em 5 gDQO.L™.d?, pois 0 consumo de H. além de afetar sua conversdo a metano
pelos microrganismos hidrogenotroficos, também poderia diminuir a pressdo parcial de Hz e
favorecer a producdo de intermediarios. Bactéria ndo cultivada do filo Bacteroidetes
(vadinBC27 wastewater-sludge group) também foi encontrada em grande proporcdo na TCO
de 5 gDQO.L.d? (13,3%), ndo se adaptando & adi¢do de 10 gDQO.L*.d? (0,08%) ao reator.
Essas bactérias foram identificadas em digestor anaerdbio de vinhacga (LIU et al., 2016), e sua
presenca no RU-T poderia estar associada ao tipo de lodo adotado neste estudo, o qual é
derivado de lodo anaerdbio do tratamento de vinhaca de acUcar.

Com relagdo ao dominio archaea, na amostra correspondente a TCO de 5 gDQO.L1.d?
foram observadas 533 espécies, enquanto em 10 gDQO.Lt.d?, 509 espécies foram
determinadas. Os nimeros de Shannon e Simpson foram 4,730 e 0,906 em 5 gDQO.L1.d?, e
4,143 e 0,852 em 10 gDQO.L1.d?, reafirmando a maior diversidade na comunidade
microbiana na menor TCO. Assim como ocorreu no dominio bactéria, o aumento da TCO de
5gDQO.L.d* para 10 gDQO.L1.d"* promoveu uma selegio microbiana que foi benéfica para
producéo de CH4, aumentando o MY de 219,6 para 253,0 mL CH4.gDQOcons.

Na TCO de 5 gDQO.L.d, cerca de 67,71% dos microrganismos classificados como
pertencentes ao dominio archaea ndo foram classificados a nivel de filo, classe e género. Na
TCO de 10 gDQO.L2.d%, essa parcela de microrganismos do dominio archaea que ndo foram
identificados foi maior, cerca de 95,14%. Com relagdo aos microrganismos classificados,
observa-se maior propor¢do do filo Euryarchaeota, cujo as abundancias relativas em
5gDQO.LYd? e 10 gDQO.L.d? foi de 32,15% e 4,83%, respectivamente. Assim como
ocorreu com as bactérias, o aumento na TCO de 5 gDQO.L.d? para 10 gDQO.L™.d mudou
a dindmica microbiana do reator (Figura 21). Dessa forma, foram identificados em
59gDQO.LYd? os géneros Methanobacterium (27,33%), Methanosarcina (3,05%) e
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Methanothermobacter (0,84%), e em 10 gDQO.LYd?! Methanobacterium (2,62%)
Methanothermobacter (1,41%) e Methanosarcina (0,59%). Com a adicdo de maiores
quantidades de substrato, o género Methanobacterium continuou predominando sobre os
demais microrganismos, no entanto, verifica-se que Methanothermobacter conseguiu se
adaptar melhor a TCO de 10 gDQO.L.d"* do que Methanosarcina. Como Methanobacterium
e Methanothermobacter séo archaeas metanogénicas hidrogénotroficas (ANGELIDAKI et al.,
2018), 0 aumento da proporcao de Methanothermobacter fortalece a hipotese de que a principal
via de produgdo de CH4 tenha sido por meio de consumo de Hz e CO2, e que 0 maximo MY se
deu por atividades sintréficas entre os microrganismos hidrogenotroficos e as Firmicutes. A
escassez de metanogénicos acetoclasticos também corrobora a idéia de que o acetato tenha sido
consumido principalmente por bactérias oxidantes de acetato sintréfico (SAOB) (DYKSMA,
JANSEN; GALLERT, 2020), ou seja, que as menores concentracdes de HAc em 10 gDQO.L"
1.d? possam ser decorrentes da conversdo de HAc para Hz, e posterior consumo de H para
producdo de CH4. Methanosarcina sdo microrganismos capazes de produzir CHs utilizando
tanto H> como acetato (ENZMANN et al., 2018). No entanto, observa-se uma queda em sua
abundancia relativa a medida que maiores concentracdes de substrato foram adicionadas ao
reator. Tal fato pode ter ocorrido pois o crescimento de metanogénicos acetoclasticos
dependem da concentracdo de acetato, além disso, em baixas concentracdes de acetato sob
condigdo termofilica, os SAOB sdo dominantes sobre 0s metanogénicos acetoclasticos
(HATTORI, 2008; DYKSMA; JANSEN; GALLERT, 2020). Dessa forma, é possivel explicar
o fato de metanogénicos consumidores de H. terem se sobressaido aos acetoclasticos, que néo
conseguiram atingir elevado crescimento devido as condi¢bes termofilicas e as baixas
concentragdes de acetato (provavelmente consumido por SAOB). De maneira geral, as
archaeas metanogénicas encontradas no RU-T estdo de acordo com os resultados da literatura,
nos quais 0s géneros Methanobacterium, Methanothermobacter e Methanosarcina sao
usualmente reportados (WAINAINA et al., 2019; PASALARI et al., 2021).
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Figura 21 — Abundancia relativa dos géneros de archaeas metanogénicas no RU-T nas TCO
de5e10gDQO.L1.d e TDH de 24 h

4.2. Processo em dois estagios — Reator Acidogénico Termofilico (RA-T)

O reator acidogénico foi operado durante 477 dias, sendo 275 dias na concentracdo
afluente de 10 gDQO.L?, 95 dias em 15 gDQO.L* e 107 dias na concentragdo de 20 gDQO.L™.
Em todas as concentracdes estudadas o TDH foi mantido fixo em 4 h. Dessa forma, as TCO
aplicadas no RA-T foram: 60 gDQO.L.d?, 90 gDQO.L1.d? e 120 gDQO.L™.d:. Ao longo
deste periodo, parametros de controle, como pH e vazdo, foram monitorados diariamente.

De acordo com a literatura, a faixa ideal de pH para producéo de hidrogénio esta entre
45 - 6,5 (MOTA et al., 2018). No entanto, acima de pH 4,5 o reator RA-T ndo produziu
hidrogénio. Por este motivo, o pH afluente foi ajustado com solucdo de NaOH 6 M para que o
pH do meio reacional se mantivesse entre 4,0 e 4,5. Assim, o pH efluente do RA-T foi 4,1 £
0,1 para a TCO de 60 gDQO.L*.d?, e 4,0 + 0,1 para as TCO de 90 e 120 gDQO.L*.d™.
Todavia, o pH observado no RA-T se aproxima dos valores de pH observados na fermentagéo
de soro de queijo utilizando TCO de 12 a 60 gDQO.LY.d? (pH 4,3) em RALF termofilico
(OTTAVIANO et al., 2017) e TCO de 12 a 68 gDQO.L.d* em RALF mesofilico (pH 4,0-
4,1) (MARQUES et al., 2019).

Nas analises de composi¢do do biogas gerado néo foi detectado producdo de metano,
0 que indica que o pré-tratamento térmico realizado no lodo termofilico utilizado para inocular

o reator foi bem-sucedido. Além disso, outro fator que colabora para inibicdo das archaeas
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metanogénicas é o fato do pH no reator ser um pH &cido, entre 4,0 e 4,1, o qual € inapropriado
para a atividade desses microrganismos.

A DQO afluente, e as concentracdes de carboidratos totais e glicerol, assim como seus
respectivos consumos sdo retratados na Tabela 23.

Tabela 23 - Conversdo de DQO, carboidrato e glicerol no RA-T nas TCO de 60 a 120
gDQO.L1d'e TDH de 4 h

TCO DQO Remocéo Carboidrato Consumo Glicerol Consumo

(gDQO.L L™ Afluente (%) Afluente (%) Afluente (%)
777 (mgDQO.LY (mg.L™) (mg.L?)
11.198,3 + 3.644,1+ 42499 +

60 1.115,6 o1 637,8 466 550,3 99
15.974,0 + 5.436,4 + 6.714,3 +

%0 2.065,7 at 768,5 °1.2 776,3 91
22.470,8 £ 7.2442 + 9.783,6

120 1.820,7 86 630,6 410 1.002,2 9

Analisando a Tabela 23, verifica-se que a remocao de matéria organica no RA-T
permaneceu na faixa 4,7 — 8,6%. Este resultado para consumo de DQO esta de acordo com o
esperado, pois em reatores acidogénicos 0s substratos sdo convertidos em acidos organicos,
alcoois, Hz e CO». Portanto, a DQO desses produtos permanece no meio. Além disso, também
se encontra presente DQO advinda de substratos (lactose e glicerol) que ndo foram totalmente
consumidos pelos microrganismos, como sera detalhado mais adiante.

Observa-se que o acréscimo da concentracdo de 10 gDQO.L™ para 20 gDQO.L*
favoreceu o consumo de matéria organica, aumentando a remocéo de DQO de 5,1% para 8,6%.
Este mesmo comportamento foi descrito por Perna et al. (2013) ao avaliarem a producao de H»
em reator de leito fixo a 30°C, obtendo um aumento de 14% para 32% no consumo de DQO
ao elevar a concentracéo de 22 gDQO.L para 33 gDQO.L. Amorim, Sader e Silva (2012)
estudando a fermentacao de glicose em reator RALF verificaram um aumento de 10,4% para
19% na remogédo de DQO ao variar a concentragdo de 4 para 25 gDQO.L™* com TDH fixo em
4 h.

Utilizando co-digestdo de soro de queijo e glicerol em reator AnSBBR mesofilico,
Lovato et al. (2017) atingiram remocdes de DQO superiores as apresentadas neste trabalho,
sendo essas remoc0es entre 19 e 25%, utilizando taxas de carregamento organico entre 17,9 e
36,4 kgDQO.m3.d2.
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Além da concentracdo de substratos, outro pardmetro que afeta a remocao de matéria
organica é o TDH aplicado. Ramos e Silva (2017a) avaliando a producéo de H> a partir de soro
de queijo em reator RALF, observaram uma queda continua da remocdo de DQO de 16,6%
para 0,5% ao diminuir o TDH de 8 h para 0,5 h. Comportamento similar foi verificado por
Costa (2017), com remocédo de DQO de 7,5% no TDH de 8 h e de 0,8% no TDH de 0,5 h.
Ressalta-se que no TDH de 4 h e concentragio de 10 gDQO.L?, Costa (2017) observou
remocgdo de DQO igual a 7,5%, enquanto este trabalho alcangou remocdo média de 5,1%,
fornecendo portanto, resultado coerente aplicando o mesmo reator e condi¢cdes operacionais
semelhantes. Zahedi et al. (2018) observaram remocdes de cerca de 65% ao aplicar um TDH
de 20 d e consumos entre 4-10% no TDH de 5 d estudando a co-digestao de lodo de esgoto e
glicerina em reator CSTR mesofilico. Dessa forma, identifica-se um comportamento recorrente
nos trabalhos da literatura, nos quais os menores TDH forneceram as menores remogoes de
DQO.

O conteudo de carboidratos provenientes do soro de queijo utilizado na co-digestédo
com o glicerol foi analisado no afluente e no efluente do reator, a fim de verificar a converséo
desses compostos em produtos e subprodutos da acidogénese. Observa-se na Tabela 23 que
com o aumento da TCO de 60 gDQO.L.d"? para 90 gDQO.L*.d! ocorreu uma elevagio na
conversado de carboidratos de 46,6% para 51,2%. Porém, ao atingir TCO de 120 gDQO.L.d",
0 RA-T exibiu um declinio no consumo de lactose, apresentando conversao de 41,0%. Em
concordancia com o que ocorreu no RA-T, Ottaviano et al. (2017) observaram incrementos de
71% para 83% nas conversdes de carboidrato ao fixar a concentracdo de lactose em
4900 mg.L? e aumentar a TCO de 15 gDQO.L™.d? para 120 gDQO.L™.d. No entanto, na
TCO de 240 gDQO.L™2.d* 0 consumo de lactose foi limitado, diminuindo a conversio para
52%. Com o TDH fixo em 6 h e variando a TCO entre 12 gDQO.L™.d? e 60 gDQO.L*.d*?,
conversdes acima de 80% foram possiveis até a TCO de 28 gDQO.L.d"?, fornecendo consumo
de 1,4% na TCO de 60 gDQO.L.d!. Assim, além de identificar comportamento analogo ao
desenvolvido no RA-T, nota-se nos resultados fornecidos por Ottaviano et al. (2017) que o
consumo de lactose em reator RALF é mais sensivel a alteragcdes na concentracdo do que no
TDH.

Utilizando reator EGSB e TCO de 60 gDQO.L™, Ramos (2016) verificou conversio
semelhante a apresentada neste trabalho estudando a fermentacdo de soro de queijo, obtendo
consumo de 45,6% de carboidrato. No entanto, o autor utilizou concentracdo de 15g.L™" e TDH
de 6 h. Ramos e Silva (2017a) também estudaram o efeito do TDH na conversdo de

carboidratos em reator RALF na concentragdo de 10 g.L™ de lactose, e observaram que o
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decrescimo no TDH de 8 h para 0,5 h, promoveu uma queda no consumo de lactose de 66,1%
para 23,2%.

Utilizando co-digestéo do soro de queijo com glicerol para produgéo de Ho, Lovato et
al. (2017) atingiram conversoes de carboidrato entre 88% e 98%. Verifica-se que as conversoes
atingidas por Lovato et al. (2017) foram maiores do que o consumo de 51,2% obtido neste
trabalho. Entretanto, as concentracdes afluentes empregadas pelos autores variaram entre 4.700
e 9.300 mgDQO.Lte o reator utilizado foi do tipo batelada sequencial em condicdo mesofilica,
enquanto este trabalho utilizou reator RALF termofilico com concentracfes entre
10.000 mgDQO.L e 20.000 mgDQO.L, sendo o soro de queijo responsavel por 50% da DQO
afluente.

Analisando os consumos de carboidrato apresentados pela literatura citada
anteriormente verifica-se que a TCO imposta no reator interfere diretamente na conversao
desses carboidratos. Observa-se ainda que para 0s reatores continuos, nas concentracdes
proximas ou superiores a 10 g.L, conversdes entre 1,4 — 66,1% foram observadas
(OTTAVIANO et al., 2017; RAMOS, 2016), estando, portanto, os resultados de consumo de
carboidratos obtidos no RA-T de acordo com o verificado na literatura. No entanto, cabe
ressaltar que as TCO aplicadas no reator (60-120 gDQO.L™.d%) podem ter sido muito elevadas
para a atividade metabdlica dos microrganismos, e 0 TDH de 4 h pode néo ter sido suficiente
para que as bactérias acidogénicas atuassem adequadamente, ndo permitindo que consumos
superiores a 51,2% fossem atingidos. Conforme apontado no estudo de Ramos e Silva (2017a),
ao aplicar elevada concentracdo de substratos, os melhores resultados para conversdo de
carboidratos ocorrem em TDH mais elevados. Os autores relataram conversdo méxima de
66,1% no TDH de 8 h ao utilizar 10g.L™ de lactose. No entanto, segundo Rosa et al. (2014b),
Ramos e Silva (2017a) e Ottaviano et al. (2017) o TDH 6timo para maximizacao do rendimento
de Hz é 4 h. Portanto, apesar de ser uma alternativa para elevacéo dos consumos de carboidrato,
0 aumento do TDH poderia acarretar desvio das rotas favoraveis a producdo de Hy, e fornecer
menores rendimentos.

Em relagéo ao glicerol, a concentragdo afluente no RA-T variou de 4.249,9 mg.L* a
9.783,6 mg.L™, com consumos entre 7,9 e 9,9%, indicados na Tabela 23.

Estudando a co-digestdo de residuo de bufalo, soro de queijo e glicerol em reatores
batelada, Marone et al. (2015) observaram desempenho semelhante ao apresentando no RA-T,
nos ensaios contendo a co-digestdo de soro de queijo e glicerol, no qual consumos de 3 e 5%
foram obtidos. Na fermentacéo do glicerol puro, consumo de 22% foi observado. Ao realizarem

a co-digestdo de residuo de bufalo e glicerol, conversdes acima de 98% foram obtidas.
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Dounavis, Ntaikou e Lyberatos (2015) verificaram queda no consumo de glicerol de
96,6% para 72,8% ao variar a concentragdo de glicerol de 9,2 para 18,1 g.L™ em reator de
coluna de fluxo ascendente mesofilico (35°C) aplicando TDH de 36 h.

Costa (2017) observou mudanca de 21,9% para 27,4% no consumo de glicerol em
raz&o do acréscimo na TCO de 30 gDQO.L.d* para 60 gDQO.L™.d™ . Entretanto, ao aumentar
a TCO para 480 gDQO.L™.d?, verificou-se conversdo de glicerol igual a 14,1%. O autor
associou o baixo desempenho na conversdo do glicerol a temperatura na faixa termofilica e ao
acumulo de metabdlitos dissolvidos, embasando sua hipotese nos trabalhos de Ferreira (2014)
e Bosio (2014) que estudaram a producéo de H: a partir de glicerol em reator RALF. Ferreira
(2014) utilizou RALF termofilico, enquanto Bosio (2014) adotou RALF mesofilico. Assim, o
consumo no reator termofilico (55,4 — 15,8%) foi consideravelmente inferior ao consumo na
condicdo mesofilica (91,0 — 37,0%).

Dessa forma, verifica-se que as conversdes de glicerol de 7,9% a 9,9% apresentadas
neste trabalho foram inferiores as encontradas na literatura. Tal fato pode ter ocorrido devido
a temperatura aplicada e/ou por se tratar de uma co-digestdo com soro de queijo, conforme
exposto no trabalho de Marone et al. (2015). Como a lactose € mais facilmente biodegradada
(LOVATO etal., 2017), pode-se supor que na co-digestdo de soro e glicerol os microrganismos
acidogénicos presentes no indculo degradaram primeiramente a lactose para realizacdo de seu
metabolismo. Além disso, assim como ocorreu com a conversdo de lactose, o TDH de 4 h
adotado pode ter sido baixo, impedindo que ocorresse um consumo adequado do glicerol ao
utiliza-lo junto a outro substrato neste curto intervalo. Outro fator que pode ter colaborado para
as baixas conversdes de glicerol é o pH do meio (4,0-4,1), uma vez que a conversao de glicerol
é favorecida em valores de pH mais altos, conforme discutido por Mangayil, Karp e Santala
(2012).

4.2.1. Rendimento e producdo volumétrica de hidrogénio no RA-T

O aumento na TCO de 60 gDQO.L™.d? para 90 gDQO.L™.d promoveu incremento
no rendimento de hidrogénio de 1,001 * 0,363 mmol de H2.gDQOi para 1,712 +
0,620 mmol de H2.gDQO4y1i, conforme indicado na Tabela 24 e Figura 22. Com acréscimo na
TCO para 120 gDQO.L.d?, o rendimento decaiu para 0,8 = 0,3 mmol de H2.gDQO 4. Ao
analisar a composicao do biogas descrita na Tabela 24, observa-se um crescimento continuo
da porcentagem de H. em decorréncia do aumento na TCO de 60 gDQO.L™.d? para
120 gDQO.L1.d?, exibindo o ponto maximo de 58,5% de Hz na TCO de 120 gDQO.L1.dt. A
producdo volumétrica de H, (PVH) variou de 70,5+243mLde H..L'h! a 1612+
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39,1 mL de Ha.L™~.h"* ou 62,8 mol de Ho.m™d! a 143,7 mol de H..m3d, sendo todas as PVH

apresentadas na Tabela 24 de acordo com suas respectivas TCO.

Tabela 24 — Composicdo do biogas, rendimento e produgdo volumétrica de hidrogénio no
RA-T nas TCO de 60 a 120 gDQO.L1.d*e TDHde 4 h

TCO %H:2 no HY PVH
(gDQO.LL.dY) biogas (mmol de H2.gDQOapii) (mL de Hz2.L1.h1)
60 50,0 £5,8 1,0+£04 70,5+243
90 51,9+3,2 1,7+£0,6 161,2 £ 39,1
120 58,5+6,4 0,8+0,3 106,7 £ 42,8

HY: rendimento de hidrogénio; PVH: producéo volumeétrica de hidrogénio
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Figura 22 — Conteudo de Hz no biogés e rendimento de hidrogénio no RA-T nas TCO de 60 a
120 gDQO.L1.d e TDHde 4 h

A TCO de 90 gDQO.L*.d* foi a que proporcionou o melhor resultado tanto para o
rendimento de H. quanto para a PVH, sendo estes 1,7 mmol de H,.gDQOi e
161,2 mL de Ha.L'2.h?, respectivamente. O maximo rendimento possivel nas condicoes
aplicadas (50% de DQO de soro de queijo, 50% de DQO de glicerol), equivale a
0,024 mol de H2.gDQOxgii. Tal rendimento teorico foi calculado considerando que o soro de
queijo era formado por 100% de lactose e o glicerol utilizado em sua forma pura. Além do

mais, assumiu-se as rotas metabolicas que fornecem a maior producdo de H>
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(8 mols de Hz.mol de lactose™ e 3 mols de Hz.mol de glicerol™), apresentadas nas Equacdes 7
e 11.
C12H22011 + 5H20 — 4CH3COOH + 8H2 + 4CO> 7
C3HgOs3 + H2O — CH3COOH + 3H2 + CO2 11

O rendimento de 1,7 mmol de H,.gDQO™ verificado no RA-T, equivale a
aproximadamente 7,1% do valor tedrico. Apesar do rendimento estar distante do teorico, este
resultado assemelha-se aos exibidos por trabalhos da literatura que empregaram o soro de
queijo e o glicerol em processos de co-digestdo, como pode ser visto na Tabela 25, na qual
rendimentos entre 0,12 e 21,6 mmol de H..gDQO™ sdo encontrados (LOPES; RAMOS;
SILVA, 2017; SITTIJUNDA; REUNGSANG, 2020). Cabe ressaltar também que os
microrganismos utilizados neste trabalho compdem uma cultura mista e, portanto, as rotas
seguidas por cada espécie podem diferir, gerando uma diversidade de produtos, além de Ho.

Utilizando reator RALF, Ramos e Silva (2018) constataram rendimento médio de
0,82 mmol de H2.gDQO™ na co-digestdo de soro de queijo com vinhaca de cana-de-aglcar,
aplicando condicdo termofilica (55°C) e concentragdo afluente de 12 gDQO.L? (TCO
36 gDQO.L1.dY). Com o aumento da TCO até 60 gDQO.L.d? os autores verificaram
continuo decréscimo no rendimento até a sua ndo deteccdo. Além da co-digestdo com soro de
queijo, Ramos e Silva (2018) estudaram a fermentacdo da vinhaca de cana-de-acucar, a qual
também apresentou desempenho semelhante ao exibido no RA-T. No RA-T, a mudanca na
TCO de 60 gDQO.L™.d* para 90 gDQO.L*.d"* promoveu um aumento de 70% no rendimento
de Hy, passando de 1,0 mmol de H2.gDQO™ para 1,7 mmol de H,.gDQO™. Em seguida, ao
inserir 120 gDQO.L.d* no reator, devido a sobrecarga de substratos e actimulo de acidos
organicos, ocorreu uma queda de 53% no rendimento de H>. Da mesma forma, Ramos e Silva
(2018) identificaram que o aumento da TCO de 30 para 40 gDQO.L™.d? favoreceu o
rendimento de H,, produzindo o maximo de 1,03 mmol de H..gDQO™, e, com o continuo
aumento da TCO até 240 gDQO.L1d?, o rendimento decaiu em 94%, fornecendo
0,06 mmol de H..gDQO™. Essa tendéncia no qual aumentos gradativos na TCO favoreceram
o rendimento de H> também foi observada por Ferreira et al. (2019). Estudando a fermentacao
de caldo de cana de agucar em reator RALF termofilico, os autores verificaram que acréscimos
na TCO beneficiaram o rendimento de H, até a TCO de 60 gDQO.L™.d?, apresentando

rendimento maximo igual a 1,52 mol Hz.molhexose. Ao inserir 120 gDQO.L™.d? no reator,
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observou-se  um decaimento de 375% no rendimento de H» fornecendo
0,95 mol Hz.mol*hexose.

A co-digestéo de soro de queijo e glicerina realizada por Lovato et al. (2017) em reator
batelada sequencial produziu 5,4 mmol de H..gDQO™, utilizando proporcdo de 75% de soro
de queijo e 25% de glicerol na alimentacdo do reator e carregamento organico de
23,9 gDQO.L*.dt. Como pode ser observado, este rendimento é maior do que o apresentado
no RA-T. Entretanto, diferente deste estudo que adotou a mesma proporgéo de soro de queijo
e glicerol (50%), os autores utilizaram maior propor¢do de soro na alimentacdo do reator, além
de terem aplicado temperatura na faixa mesofilica. O pH mais acido neste trabalho (pH 4,0) do
que o operado por Lovato et al. (2017), também indica que 0s microrganismos podem ter
seguido por rotas distintas a que maximiza a producéao de Ho.

Além das condi¢Bes operacionais impostas no processo, o0 tipo de reator adotado
também pode influenciar significativamente o rendimento de H». Utilizando reator do tipo
EGSB, Lopes, Ramos e Silva (2017) identificaram rendimento de 0,120 mmol de H2.gDQO™*
ao estudar a co-fermentacdo de soro de queijo e glicerol. Observa-se que este resultado foi
inferior ao rendimento de 1,7 mmol de H2.gDQO™ exibido neste trabalho. No entanto, assim
como Lovato et al. (2017), Lopes, Ramos e Silva (2017) utilizaram reator mesofilico com uma
alimentacdo com mais soro de queijo do que glicerol (5 g soro de queijo: 1 g glicerol). Lovato
et al. (2017), Lopes, Ramos e Silva (2017) e este estudo utilizaram 0s mesmos co-substratos:
soro de queijo e glicerol. No entanto, destaca-se aqui resultados discrepantes, no qual o
rendimento de Lovato et al. (2017) foi cerca de 3,2 vezes maior do que o deste trabalho e 45
vezes mais elevado do que o de Lopes, Ramos e Silva (2017). Ao comparar o rendimento do
RA-T com o rendimento fornecido no EGSB estudado por Lopes, Ramos e Silva (2017),
verifica-se uma producéo aproximadamente 14,2 vezes maior neste estudo. Entretanto, além
da temperatura e reatores diferentes, as TCO aplicada no RA-T e no trabalho de Lopes, Ramos
e Silva (2017) foram 90 e 42 gDQO.L.d?, respectivamente, enquanto a adotada por Lovato
etal. (2017) foi de 23,9 gDQO.L*.d%. Assim sendo, a juncio desses fatores pode ter colaborado
para maior eficiéncia apresentada por Lovato et al. (2017).

Conforme apresentado na Tabela 24, a co-fermentacdo do soro de queijo com o
glicerol apresentou um crescimento no rendimento de H> e exibiu o melhor desempenho na
concentracéo de 15 gDQO.L?, sendo que ao aumentar a concentragdo para 20 gDQO.L ! notou-
se uma sobrecarga do reator, resultando em um rendimento de 0,787 mmol de H..gDQO™.
Quedas no rendimento de H> ocasionadas por sobrecargas nos reatores tém sido relatadas por
diversos autores na literatura (OTTAVIANO et al.,, 2017; RAMOS; SILVA, 2018;
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PARANHOS; SILVA, 2020). Ottaviano et al. (2017) avaliando o efeito da TCO na
fermentacdo de soro de queijo em RALF termofilico empregaram TCO entre 12 e
60 gDQO.L.d! por meio de aumentos na concentragdo de substrato utilizando TDH de 6 h, e
verificaram maximo rendimento de 5,76 mmol de H2.gDQO™ na mais baixa TCO, observando
uma queda continua no rendimento com a aplicacdo de TCO maiores devido a sobrecarga do
reator. Sittijunda e Reungsang (2020) estudando o efeito da TCO na fermentacéo de glicerol
puro em UASB termofilico observaram crescimento continuo no rendimento de H> conforme
maiores TCO foram aplicadas, passando de 0,82 mol Hz.mol glicerol* em 25 g.Lt.d? para
2,9 mol Hz.mol glicerol™ em 62,5 g.L.d%. No entanto, ao atingir 75 g.L™.d* a fermentago
com glicerol apresentou queda no rendimento para 1,39 mol Hz.mol glicerol™?, sendo associada
a mudanca da rota oxidativa para rota redutiva com aumento da produgéo de 1,3-propanodiol.
Aplicando concentragio de 20 gDQO.L ! em reator batelada, Rodrigues et al. (2019) obtiveram
rendimentos de 0,757 mmol de H,.gDQO™ utilizando cultura pura e 0,227 mmol de H,.gDQO™
com cultura mista a partir da fermentacao de glicerol. Esses resultados sdo cerca de 55,5% e
86,6% inferiores ao obtido neste trabalho com a co-digestdo do soro de queijo com glicerol na
concentragdo 15 gDQO.L™. No entanto, ao analisar o rendimento de H, do RA-T e de
Rodrigues et al. (2019) obtido na mesma concentracéo de 20 gDQO.L™?, verifica-se resultado

semelhante.
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] TCOou HY PVH
Substrato Reator Temperatura In6culo 3 Autor
concentragéo (mmol H..gDQO™) (L Ho.LLd?
) _ (ROSA; SANTOS;
Soro de queijo RALF 30°C Cultura mista 20 gDQO.L.d? 1,9 2,88
SILVA, 2014)
_ _ , (SITTIJUNDA,;
Glicerol UASB 37°C Cultura mista 50 g glicerol.L? 4,5@ 3,7@
REUNGSANG, 2017)
B _ (OTTAVIANO et al.,
Soro de queijo RALF 55°C Cultura mista 12 gDQO.L.d? 5,8 16,6 @b 2017)
Soro + glicerina | AnSBBR 30°C Cultura mista 23,9 kgDQO.m3.d"* 5,4 3,2@ (LOVATO et al., 2017)
_ _ (LOPES; RAMOS;
Soro + glicerol EGSB 30°C Cultura mista 42 gDQO.Lt.d? 0,120 0,276
SILVA, 2017)
Soro de queijo RALF 26-33°C Cultura mista 12,34 gDQO.L1.d? 5,7@ 0,94 (MARQUES et al., 2019)
Soro + vinhaca RALF 55°C Cultura mista 36 gDQO.Lt.d? 0,82 141 (RAMOS; SILVA, 2018)
) Cultura mista 0,757 (RODRIGUES et al.,
Glicerol bruto batelada 37°C 20gDQO.L! -
Enterobacter 0,227 2019)
_ . (PARANHOS; SILVA,
Glicerol RALF 30°C Cultura mista 90 gDQO.L*.d? 0,3 2,2@
2020)
_ . _ (SITTIJUNDA;
Glicerol UASB 55°C Cultura mista 62,5 g glicerol.L! 21,6@ -
REUNGSANG, 2020)
Soro + Glicerol RALF 55°C Cultura mista 90 gDQO.Lt.d*! 1,7 3,9 Este estudo

RALF: reator anaerobio de leito fluidizado; UASB: reator anaerébio de fluxo ascendente e manta de lodo; AnSBBR: reator anaerébio de batelada sequencial com biomassa

imobilizada; EGSB: reator de leito granular expandido; 2 Conversio de unidade realizada pelo autor para fins comparativos; ®: 40 gDQO.L2.d*
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Analisando a conversdao de substratos e o rendimento de hidrogénio, pode-se
relacionar a producdo de hidrogénio majoritariamente a fermentagédo de lactose, uma vez que
é possivel observar a mesma tendéncia do consumo de carboidratos no comportamento do
rendimento. Na TCO de 90 gDQO.L.d%, cujo maximo consumo de carboidrato foi observado
(51,2%), tem-se também o rendimento de Hz mais elevado (1,7 mmol Hz.gDQO4y1i), enquanto
a TCO de 120 gDQO.L*.d* apresentou 0 menor consumo de carboidrato e rendimento (41,0%
e 0,8 mmol Hz.gDQO4i), e a TCO de 60 gDQO.L1.d? valores intermediarios (46,6% e
1,0 mmol H..gDQO4pi). Ao analisar a conversdo de glicerol, verifica-se um consumo
semelhante em 60, 90 e 120 gDQO.L1.d* (9,9%, 9,1% e 7,9%), e, portanto, pode-se concluir
que a variacdo no rendimento de H2 ndo ocorreu devido a quantidade de glicerol consumida,
mas sim a uma provavel mudancga na rota metabolica.

Com relacdo a producgdo volumeétrica de hidrogénio (PVH), a co-digestdo do soro de
queijo e glicerol realizada no RA-T apresentou PVH méxima de 3,9 L de Ha.Lt.d?, conforme
indicado na Figura 23 e Tabela 24. Confrontando este resultado com os resultados fornecidos
pelos trabalhos exibidos na Tabela 25, verifica-se que o RA-T proporcionou elevado valor de
PVH em comparacdo com demais trabalhos da literatura (ROSA; SANTOS; SILVA, 2014,
LOPES; RAMOS; SILVA, 2017; LOVATO etal., 2017; RAMOS; SILVA, 2018; MARQUES
et al., 2019) utilizando alta taxa de carregamento organico, sendo a TCO de 90 gDQO.L1.d*

superior as TCO apresentadas na Tabela 25.
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Figura 23 — Produc&o volumétrica de hidrogénio no RA-T nas TCO de 60 a 120 gDQO.L.d*!
e TDHde4h
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Como foi observado no RA-T, incrementos na concentracdo de substratos, e por
consequéncia, na TCO, favoreceram a producdo volumeétrica de hidrogénio (PVH) até
15 gDQO.L™! (TCO 90 gDQO.Lt.d}) quando ocorreu a sobrecarga do reator. Assim, com a
adicdo de substrato a alimentagdo, ao atingir a concentracio de 20 gDQO.L*
(120 gDQO.LY.d?) a PVH decaiu 33,8%. Ottaviano et al. (2017) observaram semelhante
situagdo, na qual o acréscimo da concentragio de lactose de 2800 mg.L* para 9800 mg.L™* com
TDH fixo em 6 h, resultou em um aumento na PVH, porém, com a aplicacdo de concentracfes
mais elevadas, o reator passou a apresentar uma queda na producao de hidrogénio. Sittijunda e
Reungsang (2017) estudando a fermentacdo de glicerol também constataram um aumento da
PVH de 1,6 mmol de Hz.L.h"? para 6,0 mmol de Hz.L™.h"t em decorréncia de elevagbes na
TCO, variando de 25 para 50 g.L1.d"%. Posteriormente, assim como identificado no RA-T e por
Ottaviano et al. (2017), incremento de carga organica no reator promoveu uma sobrecarga pelo
excesso de substrato, o que ocasionou numa queda da PVH para 2,6 mmol de Hz.L.h™,

Ao analisar as producdes volumeétricas de hidrogénio dos trabalhos apresentados nas
Tabelas 1 e 3 (pag. 36 e 47), verifica-se que diferentes configuracdes (tipo de reator,
temperatura, concentracdo) resultaram em produgdes entre uma faixa de 0,06 —
128 L de Hz.L™t.d? (KARGI; EREN; OZMIHCI, 2012; RAMOS; SILVA, 2017a). Na Tabela
1, em sua maioria, as temperaturas na faixa mesofilica foram as que apresentaram 0s menores
valores de producdo volumétrica em comparacéo a PVH fornecida no RA-T (3,9 L de Ho.Lt.d?
ou 143,7 mol de Hz.m=3.d%), permanecendo entre a faixa de 0,06 — 1 L de Ha.Lt.d? (KARGI,;
EREN; OZMIHCI, 2012; SITTIJUNDA; REUNGSANG, 2012b; PERNA et al., 2013; LIMA
etal., 2015; CASTELLO et al., 2018; SIMOES et al., 2021).

O efeito da temperatura na fermentacéo de soro de queijo foi estudado por Kargi, Eren
e Ozmihci (2012) em reatores batelada. Os experimentos foram realizados a 35°C e 55°C, o
pH inicial foi ajustado para 7 e a concentracdo fixada em 10,77 g de aclcar.L™. O reator
termofilico se mostrou mais apropriado para a fermentacdo do soro, apresentando os maiores
resultados para produgdo cumulativa de hidrogénio (171 mL), rendimento
(0,81 mol de Hz.mol de glicose™) e produgo volumétrica de Hz (3,46 mL de Hz.L1.h'!) quando
comparada ao reator mesofilico (103 mL de Hz, 0,47 mol de Hz.mol de glicose? e
2,38 mL de Hz.L1.h't). Comparando os resultados de Ottaviano et al. (2017) e Rosa, Santos e
Silva (2014) apresentados na Tabela 25 também se verifica que, na fermentagdo de soro, a
temperatura na faixa termofilica (OTTAVIANO et al., 2017) produziu maior rendimento e
producdo volumétrica em TCO mais elevada do que a temperatura na faixa mesofilica (ROSA;

SANTOS; SILVA, 2014). O mesmo comportamento pode ser observado na fermentacéo de
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glicerol analisando o trabalho de Sittijunda e Reungsang (2020) e Sittijunda e Reungsang
(2017), no qual a fermentacdo a 55 °C (SITTIJUNDA; REUNGSANG, 2020) produziu
rendimento 5 vezes maior do a 37 °C (SITTIJUNDA; REUNGSANG, 2017).

Ainda analisando os resultados fornecidos nas Tabelas 1 e 3, observou-se que, a
configuracdo do reator quanto ao modo de operacdo, continuo ou batelada, ndo apresentou um
padrdo de comportamento, ja que resultados bem discrepantes foram exibidos pelo mesmo tipo
de reator, apesar de reatores com maior agitacdo fornecerem um maior desprendimento do gas
no liquido. Entretanto, deve-se levar em consideracdo a influéncia do tipo de indculo, a faixa
de pH aplicada, o meio nutricional, dentre outros fatores que afetam diretamente a fermentacao

do soro de queijo e do glicerol.

4.2.2. Metabolitos solaveis — RA-T

Na Tabela 26 sdo apresentados os metabdlitos produzidos no RA-T para as TCO de
60 a 120 gDQO.Lt.d?, com suas respectivas concentracdes e porcentagens molares no
efluente. Verifica-se que a co-fermentacdo de soro de queijo e glicerol resultou nos seguintes
produtos soluveis: HBu (15,5 — 41,1%), HAc (15,2 — 24,2%), 1,3-propanodiol (PD) (12,5 —
25,0%), HLa (10,0 — 52,7%), HPr (1,5 — 12,2%) e HIsBu (0,0 — 0,9%), conforme indicado na
Figura 24.

Tabela 26 - Principais metabolitos produzidos no RA-T nas TCO de 60 a 120 gDQO.Lt.d*!

Fase 1 Fase 2 Fase 3
(60 gDQO.L1.d?) (90 gDQO.L1.d?) (120 gDQO.L1.d?)
) Concentracao Concentracao Concentracéao %
Metabdlito % molar % molar

(mg.L?) (mg.L?) (mg.L™) molar

PD 422,2 + 1295 25,0 371,2+125,2 12,5 370,4 £ 65,3 14,2

HAC 2229 £59,1 16,7 564,8 £ 137,8 24,2 311,7+115,3 15,2

HPr 139,1+£64,3 8,5 350,9 £ 98,5 12,2 38,2 +£23,8 1,5

HBu 727,3 £ 308,2 37,1 1409,6 + 524,6 41,1 466,3 + 290,8 15,5

HlsBu - - - - 26,1 +13,8 0,9

HLa 2552+ 117,4 12,7 352,0 £ 239,9 10,0 1624,9 + 673,0 52,7
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Figura 24 - Distribuicdo dos metabdlitos (porcentagem molar) do RA-T nas TCO de 60 a
120 gDQO.L1.d e TDH de 4 h.

Nas TCO de 60 e 90 gDQO.L™.d* a produgdo de HAc e HBu somaram juntas 53,8 e
65,3% da producdo molar total dos metabdlitos, indicando a predominancia das rotas acética e
butirica. No entanto, o0 HBu foi 0 que apresentou maior proporcao, 37,1 e 41,1%, as quais
corresponderam as concentragdes de 727,3 mg.L? e 1409,6 mg.L* para as TCO de 60 e
90 gDQO.Lt.d%, respectivamente. A concentragdo de acido acético nas mesmas condigGes (60
e 90 gDQO.Lt.d?) foi 222,9 mg.L? e 564,8 mg.L?, com parcelas de 16,7% e 24,2% da
producdo molar. Lovato et al. (2017) observaram que com o0 aumento da proporcao de glicerol
na co-fermentacdo com soro, a parcela molar de acido acético diminuiu de 40,8% (100% soro)
para 15,3% (25% soro, 75% glicerol), enquanto a porcentagem de acido butirico foi de 35,0%
para 30,2%, verificando uma mudanca na rota preferencialmente acética para rota butirica com
a adigdo de glicerol. Sabe-se que a producdo de hidrogénio por meio da fermentacédo de soro
de queijo e glicerol esta associada a producédo de &cido acético e acido butirico de acordo com
as Equacdes 7, 8, 11 e 13.

C12H22011 + 5 H20 — 4 CH3COOH + 4 CO2 + 8 H» @)

C12H2011 + H20 — 2 CH3CH2CH2COOH + 4 CO; + 4 Hy (8)
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C3HgO3 + H2,O — CH3COOH + 3H; + CO2 (11)
2C3Hg03 — CsHgO2 + 4H2 + 2CO2 (13)

Observa-se comumente a producdo de H» associada a produgdo majoritaria de acido
butirico e acético (CASTELLO et al., 2018; BLANCO; OLIVEIRA; ZAIAT, 2019; SILVA et
al., 2020; CHEN; YIN; WANG, 2021). Perna et al. (2013) estudando a fermentacéo de soro de
queijo identificaram &cido butirico como principal metabdlito quando foram atingidos os
maiores rendimentos de H». Utilizando reator AnSBBR, Lima et al. (2016) e Silva et al. (2020)
também verificaram acido acético e &cido butirico como os &cidos organicos mais produzidos
ao avaliar a fermentacdo de soro de queijo e glicerol bruto, respectivamente. Ottaviano et al.
(2017) aplicando concentragdes de lactose de 2800-9800 mg.L™* verificaram como principais
metabdlitos na fermentacdo de soro de queijo HAc (47,5 a 49,3%) e HBu (36,6 a 42,1%).

Examinando os rendimentos de hidrogénio, observa-se que na TCO de
90 gDQO.L.d*, cujo rendimento foi de 1,7 mmol de H..gDQO™, a concentragdo de HBuU e
HAc foi aproximadamente 1,9 e 2,5 vezes maior do que na TCO de 60 gDQO.L™.d%, na qual
1,0 mmol de H2.gDQO foi produzido.

Além das maiores producdes de &cido butirico e acido acético, também verifica-se na
TCO de 90 gDQO.L*.d? producéo de 1,3-propanodiol (PD) igual a 371,2 mg.L™? (12,5% da
producéo molar total), enquanto na TCO de 60 gDQO.L.d"? foram produzidos 422,2 mg.L*
de PD, equivalente a 25,0% dos metabdlitos. Assim, atesta-se que, enquanto na TCO de
90 gDQO.L.d? a conversdo dos substratos foi direcionada para a produgdo de Hz com a
predominancia das rotas butirica e acética, na TCO de 60 gDQO.L™.d?, os microrganismos
seguiram preferencialmente pela rota do acido butirico (com 37,1% da producdo molar) e pela
via redutora do glicerol, devido a elevada proporc¢do de PD em relacdo as demais fases (25,0%).
A producdo do metabdlito PD ndo é interessante no processo fermentativo quando o principal
objetivo € a recuperacdo de Hy, ja que na reacdo quimica que sintetiza esse composto ocorre 0
consumo de hidrogénio, conforme indicado na Equacéo 20.

C3HgOs + Hz — C3HgO2 + H20 (20)

Maiores produgdes de PD sdo comumente associadas & aplicagdo de elevadas
quantidades de glicerol no reator (SITTIJUNDA; REUNGSANG, 2020). Sittijunda e
Reungsang (2020) observaram acréscimo na concentragdo de PD de 58,07 para 98,28 mmol.L™*

a0 aumentar a TCO de 25 para 75 g.L1.d! na fermentacéo de glicerol. Neste estudo, 0 aumento
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da quantidade de glicerol no reator e acréscimo na TCO ndo favoreceram a producéo de PD.
Ao contrario, verifica-se uma queda de PD de 422,2 para 371,2 mgPD.L™ com o aumento da
TCO de 60 para 90 gDQO.L1.d?, e posterior estabilizagdo com 370,4 mgPD.L? em
120 gDQO.L1.d™. Ainda assim, observa-se que a conversdo do glicerol a PD foi de
aproximadamente 100, 74 e 58% do glicerol consumido nas TCO de 60, 90 e 120 gDQO.L.d™?,
respectivamente. Dessa forma, apesar do aumento da TCO ter diminuido a conversdao de
glicerol pela rota redutiva, verifica-se uma elevada parcela (> 50%) desse substrato sendo
direcionada para formacao de produtos prejudiciais a producédo de Ho.

Com relacgéo ao acido propidnico (HPr), verifica-se que com o acréscimo na TCO de
60 para 90 gDQO.L*.d?, houve um aumento na concentracdo de 139,1 mg.L™? para
350,9 mg.L ™. No entanto, apesar da concentracio desse composto ser cerca de 2 vezes maior
na TCO de 90 gDQO.L™.d?, observa-se que na questdo proporcdo, foram obtidos valores
proximos, sendo a parcela de HPr ligeiramente maior nessa TCO do que com 60 gDQO.L.d*,
passando de 8,4 para 12,2%. A rota para producdo de HPr é uma rota desvantajosa para
producdo de hidrogénio, pois para formacdo de HPr por meio da fermentacdo de soro é
necessario que haja consumo de H, e por meio da fermentagdo de glicerol tem-se uma
producdo nula de H>. No entanto, as proporgdes determinadas no RA-T se assimilam as
verificadas na literatura (LOVATO etal., 2017; RAMOS; SILVA, 2018). Ramos e Silva (2018)
estudando co-fermentacdo de vinhaca de cana-de-aclcar e soro de queijo em RALF
observaram proporc¢oes de HPr entre 4,0-8,7%.

Assim como aconteceu com o acido propionico, o acido latico (HLa) também nao
apresentou proporgdes muito diferentes na TCO de 60 e 90 gDQO.L.d?, com médias de 10,0
a 12,7% e concentragdes de 255,2 e 352,0 mg.L?, respectivamente. A formagio de HLa ndo
promove o consumo nem a producdo de H», fornecendo saldo nulo de Hz quando este acido é
metabolizado. Entretanto, a presenca de HLa ndo é desejavel no processo, pois pode ocorrer
uma competicdo pelo substrato entre as bactérias produtoras de acido latico (LAB) e as
bactérias produtoras de hidrogénio, e, além disso, as LAB séo capazes de produzir substancias
toxicas as bactérias produtoras de Hz (NOIKE, 2002; CASTELLO et al., 2020).

Na TCO de 120 gDQO.L*.d?! observou-se um comportamento diferente do
apresentado nas TCO de 60 e 90 gDQO.L™.d. Enquanto nas TCO de 60 e 90 gDQO.L*.d"?,
53,8% e 65,3% dos metabolitos foram compostos por substancias que indicam a predominancia
de rotas favoraveis a produgdo de Hx (acido acético e &cido butirico), na TCO de
120 gDQO.L1.d?, cerca de 68,4% dos metabdlitos sdo produtos de rotas desfavoraveis e

prejudiciais a producdo de hidrogénio (1,3-propanodiol, &cido propidnico e &cido latico).
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Destaca-se na TCO de 120 gDQO.L™.d! a concentracdo de HLa, 1624,9 mg.L™, compondo
52,7% dos metabolitos. Castello et al. (2020) apontam que a presenca de LAB pode ser benéfica
a producdo de Hz, pois o lactato pode atuar como substrato extra utilizado junto ao acetato para
produzir Hz por certos microrganismos. No entanto, de acordo com Castell6 et al. (2018), a
concentrac&o limite na qual é possivel que ocorra esse comportamento é 650 mgHLa.L ™. Dessa
maneira, € possivel associar 0 baixo rendimento de hidrogénio desta fase
(0,8 mmol de H..gDQO™) a elevada concentragcio de HLa (2,5 vezes maior do que a
concentracgdo toleravel) e ao fato dos substratos terem sido utilizados por bactérias produtoras
de latico ao invés de bactérias produtoras de hidrogénio. Conforme exposto na Figura 24, o
acido latico ocupou uma parcela muito maior na distribuicdo de metabdlitos na TCO de
120 gDQO.L.d? (52,7%) do que nas demais TCO (12,7% e 10,0%). Também é possivel
observar como a fragdo de &cido butirico e acido acético se tornam menores na maior TCO,
somando 31,6% dos metabdlitos.

De maneira geral, na TCO de 60 gDQO.L™.d?, o menor rendimento de Hz pode ser
associado a elevada quantidade de PD produzida e a preferéncia pela rota redutiva do glicerol,
resultando em menores concentragdes de HBu e HAc, enquanto na TCO de 120 gDQO.L.d?,
0 menor rendimento esta ligado ao deslocamento do consumo de substratos para producédo de
HLa.

4.2.3. Balanco de DQO no RA-T

O balango de DQO no RA-T foi realizado para cada TCO estudada e o0s seus respectivos
resultados encontram-se na Tabela 27. A DQO equivalente de cada composto do efluente foi
calculada baseando-se nas reacdes de oxidacdo dos metabdlitos e demais componentes
organicos. A concentragdo de solidos volateis (SSV) nas TCO de 60, 90 e 120 gDQO.L1.d"?
foi de 386,5 + 102,1 mg.L?, 628,8 + 192,2 mg.L* e 280,3 + 145,3 mg.L™?, respectivamente.
Fazendo o balanco de DQO efetuando a diferenca entre a DQO medida no efluente do reator
(DQOkex) e asoma da DQO equivalente de cada componente identificado no efluente (DQOkgeq)
(metabolitos, SSV, carboidrato e glicerol ndo consumidos), verifica-se que nas TCO de 60 e
120 gDQO.L1d?, a porcdo de DQO ndo identificada correspondeu a 3,0 e 3,2%,
respectivamente. J4 com 90 gDQO.L*.d?, a parcela discriminada ultrapassou em 5,8% a DQO
medida. Esses valores podem ser justificados por erros nas medidas, considerando que os dados
apresentados nesse estudo sdo médias e contém, por exemplo, o erro do equipamento. Alem
disso, a diferenca entre a DQO medida no efluente e a obtida pelos célculos pode ser atribuida

a ndo deteccdo de outros metabolitos organicos pelo cromatégrafo utilizado.
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As DQO equivalentes dos acidos acético e butirico na TCO de 90 gDQO.L.d?
compdem, respectivamente, 3,8 e 16,1% da DQO afluente. O rendimento de hidrogénio
fornecido no RA-T foi 7,1% do rendimento teorico calculado baseando-se somente na rota do
acido acético. Dessa forma, verifica-se que o rendimento medido no RA-T esta coerente com

a producdo de metabolitos favoraveis a producéo de Ho.

Tabela 27 — Balango de DQO no RA-T

TCO (gDQO.LL.d1) 60 90 120
SSV (mgDQO.LY) 519,0 8444 376,4
% SSV 4,9 55 1,8
HAc (mgDQO.L1) 238,5 604,3 333,6
% HAC 2,2 4,0 1,6
HBu (mgDQO.L1) 1323,7 2565,4 848,7
% HBu 12,5 16,9 4,1
Acido HIsBu (mgDQO.L™) NI NI 47,5
% HIsBu NI NI 0,2
HPr (mgDQO.LY) 210,0 529,9 57,7
% HPr 2,0 3,5 0,3
HLa (mgDQO.LY) 273,0 376,7 1738,6
% HLa 2,6 2,5 8,5
PD 886,7 779,5 7779
% PD 8,3 51 3,8
Carboidrato efluente 2181,0 2975,7 4799,1
% Carboidrato 20,5 19,6 23,4
Glicerol efluente 4657,0 7426,6 10955,5
% Glicerol 43,8 48,8 53,3
DQOkex 10631,0 15218,8 20544,3
DQOkeq 10289,0 16102,6 19935,0
DQOkEex — DQOEeq (%) 3,2 -5,8 3,0

SSV: sélidos suspensos volateis; HAc: acido acético; HBu: acido butirico; HIsBu: acido isobutirico; HPr: &cido

propidnico; HLa: 4cido latico; PD: 1,3-propanodiol
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4.2.4. Analise da comunidade microbiana do RA-T

As andlises microbioldgicas foram realizadas nas trés condi¢Ges impostas no RA-T: 60,
90 e 120 gDQO.L1.d?, classificando as bactérias a nivel de filo, classe, ordem, familia e
género. Os filos cujo a abundancia relativa foi maior do que 1,0% sdo apresentados na Figura
25.

[ Firmicutes [l Proteobacteria [JJll Bacteroidetes Actinobacteria Outros
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(@) (b) ©

Figura 25 - Abundancia relativa (%) dos filos detectados no RA-T nas TCO de (a)60
gDQO.L1.d?, (b) 90 gDQO.L1.dt e (c) 120 gDQO.L.d?

Aumentando a TCO de 60 gDQO.L.d! para 90 gDQO.L*.d* observa-se uma mudanca
na composicdo da populacdo bacteriana, com a abundancia relativa do filo Firmicutes
diminuindo de 78% para 56% e crescimento do filo Bacterioidetes de 1% para 9%. Aplicando
120 gDQO.L™.d?, ndo foram detectadas bactérias do filo Bacterioidetes, e o filo Firmicutes
apresentou um aumento na abundancia relativa para 82%. Apesar das alteragcdes na microbiota
do reator causadas pela elevacdo da TCO, o filo Firmicutes foi o mais abundante em todas as
condicOes avaliadas, seguido do filo Proteobacteria, o qual apresentou abundéncia relativa
entre 9-19% para o intervalo de 60 a 120 gDQO.L1.d%. Na literatura, o filo Firmicutes é o mais
usualmente identificado em reatores acidogénicos, sendo associado a producdo de H:
(OTTAVIANO et al., 2017).
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Analisando a diversidade microbiana nas TCO que produziram 0 maior e menor
rendimento de Hz, ou seja, 90 gDQO.L%.d? (1,7 mmol H2.gDQO™?) e 120 gDQO.L1.d*
(0,8 mmol H2.gDQO™), verifica-se indice de Shannon 4,261 e 3,040, e indice de Simpson
0,898 e 0,781. Dessa forma, observa-se maior diversidade de bactérias na TCO que produziu
0 mais alto rendimento. Tal fato pode indicar o estabelecimento de sintrofismo microbiano
entre as diferentes espécies para converter os substratos a Ho. Ferreira et al. (2019) utilizando
RALF mesofilico para fermentagdo de caldo de cana-de-agucar observaram producdo de Ha
somente nas condi¢cdes que exibiram maiores diversidades microbianas, associando este
comportamento a selecdo de diferentes grupos bacterianos que instituiram um relacionamento
sintréfico. No entanto, ao utilizar temperatura na faixa termofilica, os autores verificaram
rendimento de H, mais alto na condicdo cujo a diversidade foi a mais baixa e a dominancia de
espécies a mais elevada, indicando a selecdo de microrganismos produtores de H.

Assim como realizado na determinacdo dos principais filos, na Figura 26 sdo
apresentados os géneros cuja abundancia relativa foi superior a 1,0% nas TCO de 60, 90 e
120 gDQO.L1.d?.
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Figura 26 - Abundancia relativa (%) dos géneros bacterianos presentes no RA-T nas TCO de
60 gDQO.L*.d?, 90 gDQO.L1.d? e 120 gDQO.L1.d*?
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O género Thermoanaerobacterium foi 0 que exibiu abundéncia relativa mais elevada
durante toda a operag&o. Com o aumento da TCO de 60 gDQO.L.d para 90 gDQO.L.d"a
parcela de Thermoanaerobacterium em relacdo aos demais géneros bacterianos se manteve
estavel, variando de 35,22% para 34,92%. Entretanto, com o acréscimo para 120 gDQO.Lt.d*
observa-se a selecdo desses microrganismos, passando a apresentar abundancia relativa de
50,91%. Thermoanaerobacterium s&o bactérias estritamente anaerobias termofilicas
associadas a producdo de hidrogénio tanto pela fermentacdo de soro e lactose (SARIPAN;
REUNGSANG, 2013; OTTAVIANO et al., 2017) quanto do glicerol (SITTIJUNDA,
REUNGSANG, 2020). Além de Thermoanaerobacterium, também foram identificadas nas
TCO de 60, 90 e 120 gDQO.L.d? bactérias do género Clostridium sensu stricto 1 e
Clostridium sensu stricto 12. Observa-se que a abundancia relativa dos microrganismos
Clostridium sensu stricto 1 exibiu um comportamento semelhante ao rendimento, ou seja, com
0 aumento na TCO de 60 gDQO.L.d* para 90 gDQO.L™.d?, observa-se um acréscimo na
abundancia relativa de Clostridium sensu stricto 1 de 1,9% para 4,7%, assim como ocorreu
com o rendimento (1,0 para 1,7 mmol H.gDQOpi). Ao aumentar a TCO para
120 gDQO.L1.d?, a abundéncia relativa de Clostridium sensu stricto 1 decaiu para 1,2%,
sendo também acompanhada por uma queda no rendimento (0,8 mmol Hz.gDQO ).
Analisando o comportamento das bactérias Clostridium sensu stricto 12 também é possivel
observar um decréscimo na abundéancia relativa desses microrganismos (2,5% para 0,9%) com
a variagdo da TCO de 90 para 120 gDQO.L1.d™. Assim, pode-se relacionar os menores
rendimentos observados em 60 e 120 gDQO.L.d? as menores abundancias relativas das
bactérias Clostridium no reator. Vilela et al. (2019) investigaram a fermentacdo de melago de
cana de aglicar e observaram ao mudar a TCO de 60 gDQO.L™.d! para 120 gDQO.L*.d* um
aumento de Thermoanaerobacterium e um decréscimo de Clostridium sensu stricto 12, sendo
identificado também queda no rendimento, sugerindo que Clostridium sensu stricto 12 estavam
envolvidas na producdo de hidrogénio. O género Clostridium é considerado o mais eficiente
produtor de Ha, sendo capaz de realizar seu metabolismo para producdo de H» tanto pela via
acética quanto pela via butirica (CABROL et al., 2017; CASTELLO et al., 2020). Na TCO de
90 gDQO.L.d%, os principais metabdlitos determinados foram acido butirico e acido acético,
estando de acordo com a atividade metabdlica do género Clostridium.

Ainda foram identificados no RA-T os géneros Enterobacter e Pseudomonas, os quais
sdo microrganismos anaerobios facultativos também associados a producdo de hidrogénio
(CABROL et al., 2017). As bactérias do género Enterobacter sdo conhecidas por apresentar
elevados rendimentos de H, (ALVAREZ-GUZMAN et al., 2020), sendo verificada a aplicacio
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de bactérias desse género tanto na fermentag&o de soro (ALVAREZ-GUZMAN et al., 2020;
RAO; BASAK, 2021) como de glicerol (REUNGSANG; SITTIJUNDA; O-THONG, 2013;
PAIDERS et al., 2017). No entanto, de acordo com Cabrol et al. (2017), quando o género
Enterobacter encontra-se junto a microrganismos estritamente anaerdbios ocorre uma
colaboracéo das Enterobacter na produgéo de Hz, porém, essas bactérias ndo séo as principais
responsaveis pela producao. Enterobacter foram observadas apenas na primeira condicdo de
operagao, ou seja, na TCO de 60 gDQO.L.d?, sendo que 0 aumento na taxa de carregamento
desfavoreceu o crescimento desse género, ndo sendo identificado nas demais condig¢Oes
operacionais. Em contrapartida, o género Pseudomonas foi detectado com baixa abundancia
relativa na TCO de 60 gDQO.L™.d(0,2%), sendo observado crescimento para 14,5% na TCO
de 90 gDQO.L1.d? e posterior decréscimo para 7,8% em 120 gDQO.L1.d. Devido a sua
capacidade hidrolitica, as Pseudomonas geralmente sdo encontradas na fermentacdo de
materiais lignocelulosicos (CABROL et al., 2017). Fontana et al. (2018a) estudaram a
fermentacdo de soro em reator CSTR e associaram elevadas concentracdes de butirato ao
metabolismo de bactérias do género Pseudomonas. Dessa maneira, a alta concentracdo de acido
butirico na TCO de 90 gDQO.L1.d! (1409,6 mgHBu.L™) pode ser explicada pela presenca de
Pseudomonas nesta condicio. De forma geral, verifica-se que a TCO de 90 gDQO.Lt.d%, nas
qual o rendimento e PVH mais elevados da operacdo foram observados, foi composta
majoritariamente por bactérias de géneros favoraveis a producdo de hidrogénio:
Thermoanaerobacterium, Clostridium e Pseudomonas.

Apesar de ter sido detectada producéo de hidrogénio durante toda a operacao do RA-T,
sabe-se que na TCO de 60 e 120 gDQO.L™1.d?, houve um menor desempenho do que em
90 DQO.L2.d?, o qual pode ser explicado ao analisar os demais microrganismos detectados na
comunidade microbiana presente no reator. Bactérias produtoras de &cido latico (LAB)
Lactobacillus, Lactococcus e Streptococcus foram identificadas em todas as fases avaliadas no
reator, justificando a producdo deste metabdlito durante a operacdo. No entanto, nota-se maior
presenca de LAB na TCO de 60 gDQO.L.d?, conforme indicado na Figura 26. Assim, em
60 gDQO.L.d%, as bactérias do género Lactobacillus e Lactococcus apresentaram abundancia
relativa de 15,93% e 12,17%, respectivamente, enquanto na amostra de 90 gDQO.L1.d? a
abundancia relativa de Lactobacillus e Lactococcus foi de 2,57% e 2,19% e de Streptococcus
1,25%. Em 120 gDQO.L1.d?, observa-se presenca menos expressiva desse tipo de bactéria,
com parcelas de 0,71%, 1,16% e 0,95% para Lactobacillus, Lactococcus e Streptococcus,
respectivamente. A presenca de LAB néo € interessante para recuperacdo de Ha, pois essas

bactérias competem pelo substrato e podem inibir as bactérias produtoras de hidrogénio com a
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producdo de compostos toxicos (CASTELLO et al., 2020). Lactobacillus também s&o
reportadas na literatura como produtoras de hidrogénio na fermentacao de soro (YANG et al.,
2007), sendo observado altos rendimentos de hidrogénio mesmo na presenga de acido latico.
Tal fato estaria de acordo com os resultados verificados neste estudo, no qual elevado
rendimento foi identificado na TCO de 90 gDQO.L*.d? junto a concentragio de acido latico
de 352,0 mgHLa.L™.

As bactérias do género Lactobacillus, Clostridium e Enterobacter sdo géneros que,
além de metabolizar H2, também foram reportados na literatura como microrganismos capazes
de produzir 1,3-propanodiol a partir de glicerol (BARBIRATO et al., 1995; BIEBL et al., 1999;
PFLUGL et al., 2012; LEE; JUNG; OH, 2018). Conforme descrito anteriormente, a producéo
de 1,3-propanodiol (PD) requer o consumo de H», e, portanto, ndo € desejavel que os
microrganismos sigam pela rota redutiva do glicerol. Como na TCO de 90 e 120 gDQO.L.d"
foram verificadas menores producdes de PD (12,5 e 14,2%), compreende-se que a maior
producio de PD observada em 60 gDQO.Ld? (25,0%) esteja ligada as bactérias
Enterobacter, as quais foram identificadas somente na amostra de 60 gDQO.L.d?, e as
Lactobacillus que apresentaram maior abundancia relativaem 60 gDQO.L.d? (15,9%) do que
em 90 gDQO.L.d? (2,5%) e 120 gDQO.L.d? (0,7%).

Em 120 gDQO.L.d?, verifica-se 0 menor rendimento da operagio e também a maior
concentracdo de &cido latico (52,7% dos metabdlitos). Nesta TCO os géneros mais abundantes
foram: Thermoanaerobacterium (50,91%) e Tumebacillus (23,56%). Como descrito por
Saripan e Reungsang (2013), o género Thermoanaerobacterium também é capaz de
metabolizar lactato. Li et al. (2010) avaliando a fermentacdo de glicose/xilose utilizando
bactéria do género Thermoanaerobacterium (Thermoanaerobacterium aotearoense) e
concentragdes de substrato entre 10-20 g.L™ relataram baixos rendimentos de hidrogénio com
lactato ocupando a maior parcela dos metabdlitos liquidos (38-63%). Assim, a elevada
concentracdo de substratos pode ter induzido a producdo de é&cido latico por esses
microrganismos. Também foi detectado nesta TCO a presenca de LABs, como Lactococcus
(1,16%), Streptococcus (0,95%) e Lactobacillus (0,71%), que colaboram para o consumo de
substratos para producéo de &cido latico ao invés de hidrogénio e que podem liberar compostos
toxicos que diminuem ou cessam a producdo de hidrogénio (CASTELLO et al., 2020). A
presenca do género Tumebacillus também pode ter desfavorecido a producdo de Ho, no entanto,
ndo se encontra na literatura informacoes a respeito deste género na fermentacéo de glicerol e
soro. Bactérias do género Tumebacillus foram identificadas em agua residuaria de mandioca
(WANG et al., 2013), solos (KIM; KIM, 2016) e em fermentacao de glicose (LU et al., 2020).
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Lu et al. (2020) avaliando a fermentacdo de glicose com biocarvdo de casca de arroz,
identificaram na batelada referente a um longo prazo de fermentacdo o dominio de bactérias
Clostridium sensu stricto 11 e Tumebacillus no sobrenadante e de Clostridium sensu stricto 11,
Sporolactobacillus spathodeae, Pseudomonas, e Tumebacillus no biofilme do biocarvéo.
Entretanto, os autores ndo descreveram 0s metabolitos produzidos. Vilela et al. (2019)
detectaram Tumebacillus e Alicyclobacillus, bactérias aerdbias formadoras de esporos da
familia Alicyclobacillaceae, no inéculo composto por lodo anaerébio de reator UASB
termofilico tratando vinhaca de cana-de-agucar, semelhante ao aplicado neste estudo. Tal fato
poderia justificar a presenca desses microrganismos no RA-T.

Diante dos resultados apresentados neste estudo é possivel verificar a influéncia da
TCO no desempenho do reator, sendo 0 aumento da TCO de 60 para 120 gDQO.L2.d*!
responsavel por mudancas na comunidade microbiana. No RA-T, com o acréscimo de 60 para
90 gDQO.LYd? ndo foi observado uma consideravel variagdo na proporgdo de
Thermoanaerobacterium em relacdo aos demais géneros. No entanto, verifica-se na TCO
60 gDQO.LY.d? uma maior abundancia relativa de microrganismos produtores de
1,3-propanodiol e &cido latico, estando de acordo com a maior parcela de 1,3-propanodiol no
efluente e o baixo rendimento de H; nesta condigdo. Ja na TCO de 90 gDQO.L.d! tém-se um
acréscimo do género Clostridium, resultando em rendimento de H> mais elevado, maior
proporcdo de HAc (decorrente da rota acética para producdo de Hz) e menores parcelas de PD
e HLa em relagdo a TCO de 60 gDQO.L™.dt. Com o aumento de 90 para 120 gDQO.L.d*
atesta-se uma selecdo de Thermoanaerobacterium, entretanto a producdo de HLa foi favorecida
sobrepondo a producdo de H.. Também foi identificado um decréscimo nos géneros
Clostridium e Pseudomonas, o que justificaria a queda no rendimento e nos metabdélitos HAc
e HBu.

4.3. Processo em dois estagios - Reatores Metanogénicos Sequenciais Termofilico e
Mesofilico (RS-T e RS-M)

Os reatores metanogénicos do processo em dois estagios, denominados reatores
metanogénicos sequenciais, foram alimentados com o efluente do reator acidogénico RA-T. O
pH operacional de cada reator em suas respectivas fases encontra-se na Tabela 28. De maneira
semelhante ao que ocorreu no reator metanogénico termofilico RU-T, o pH dos reatores
metanogénicos sequenciais ndo sofreu grandes variagdes em decorréncia do aumento na TCO.
Assim, o pH do RS-T oscilou entre 7,6 e 8,3 € 0 pH do RS-M variou entre 7,7 e 8,5 quando

acréscimos de 2 gDQO.L1.d* para 20 gDQO.L.d* foram realizados. Da mesma forma como
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se sucedeu com o RU-T, bicarbonato de sédio na razdo 0,4 — 1,0 g de NaHCO3.gDQO™.L* foi
adicionado no periodo inicial (2 gDQO.L™.d?) para auxiliar no tamponamento do pH, e,
posteriormente, 0,4 — 0,5 g de NaHCO3.gDQO™.L™? foi inserido junto ao afluente dos reatores.
As razdes Al/AP e o valor de AOV no efluente de cada fase dos reatores metanogénicos

sequenciais RS-T e RS-M estdo presentes na Tabela 28.

Tabela 28 - pH reacional, &cidos organicos volateis e razdo Al/AP dos reatores RS-T e RS-M
nas TCO de 2 a 20 gDQO.L1.d e TDH de 24 h

Reator metanogénico sequencial termofilico - RS-T

Fase TCO oH AOV (mgHAc.L) AUAP
(gDQO.L1.d?Y) (minimo-méaximo) (minimo-méaximo)
1 2 76%+0,3 55-231 0,36 -0,78
2 5 8,0+£0,1 44 — 244 0,22 - 0,55
3 7,5 8,1+0,2 89 — 202 0,22 -0,40
4 10 8,3+0,3 81-97 0,21-0,31
5 15 8,1+0,2 155-172 0,29 -0,39
6 20 8,0+0,3 129 - 619 0,30-0,42
Reator metanogénico sequencial mesofilico - RS-M
Fase TCO oH AOV (mgHAc.L™) AIAP
(gDQO.L1.d?Y) (minimo-méaximo) (minimo-méaximo)
1 2 7,7£0,2 44 — 257 0,34-0,82
2 5 8,3+0,2 44 — 544 0,37-0,61
3 7,5 8,2+0,3 89 - 169 0,26 - 0,32
4 10 8504 73-112 0,20 - 0,26
5 15 8,0£0,3 146 — 404 0,37-0,40
6 20 8,0+0,4 241 — 843 0,28 -0,37

Observa-se na Tabela 28 que os reatores metanogénicos do processo em dois estagios
apresentaram em seus efluentes concentracBes de 4&cidos organicos volateis entre
44 mgHAc.L? e 843 mgHAc.L?, sendo, portanto, concentragdes inferiores as acumuladas pelo
reator metanogénico de um estagio, o qual apresentou de 89 a 1979 mgHAc.L™ no estudo do
efeito da concentragdo. No reator termofilico RS-T verifica-se AOV na faixa de 44 a
619 mgHAc.L™, aplicando TCO de 2 a 20 gDQO.L1.d. Na TCO de 10 gDQO.L.d?, as
concentracdes de AOV variaram de 81 a 97 mgHAc.L™, sendo essas as menores quantidades
de acidos acumulados dentre todas as fases. A mudanga na TCO de 10 para 20 gDQO.L*.d"
aumentou a concentracio de AOV em até 6,4 vezes, exibindo 619 mgHAc.L™. No entanto,

apesar das quantidades de AOV acumulados, o RS-T operou de maneira estavel, como pode
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ser comprovado pela razdo AI/AP fornecida na Tabela 28, a qual se manteve proxima ao valor
0,3 indicado por Ripley, Boyle e Converse (1986).

Assim como 0 RS-T, o0 RS-M também se manteve estavel ao longo deste estudo,
averiguando-se concentragdes de &cidos entre 44 e 843 mgHAc.L™. Entretanto, destaca-se que
na TCO de 5 gDQO.L™.d%, 0 RS-M apresentou concentracdo maxima de 544 mgHAc.L?, 2
vezes maior do que a observada no RS-T, e proxima a concentracdo fornecida no RU-T,
533 mgHAc.Lt. As TCO de 15 e 20 gDQO.L*.d? foram responsaveis por concentragoes
maximas de 404 mg.L? e 843 mg.L™, respectivamente, aumentando em 3,6 e 7,5 vezes a
quantidade de &cidos organicos em relagdo a observada na TCO de 10 gDQO.L.d!. Este
acréscimo de acidos no reator resultou em um decréscimo no pH de 8,5 para 8,0. No entanto,
a concentracdo de AOV determinada no RS-M néo afetou a estabilidade do reator, ja que razGes
AIl/AP proximas a 0,3 e remogdes de DQO proximas a 90% foram observadas.

Os reatores sequenciais foram submetidos as mesmas variacdes de concentracéo, 2 a
20 gDQO.L?, e a0 mesmo TDH de 24 h durante toda a operagao, diferenciando-se um do outro
pela temperatura na qual o processo ocorreu, sendo que o reator sequencial termofilico (RS-T)
foi mantido a 55°C e o reator sequencial mesofilico (RS-M) a temperatura ambiente
(temperatura ambiente média de 22 °C no periodo de operacdo). A duracao da operacao foi de
532 dias para os dois reatores, sendo a fase 1 composta por 71 dias, a fase 2 por 69 dias, a fase
3 por 106 dias, a fase 4 durou 84 dias, a fase 5 foi de 95 dias e a fase 6, 107 dias. Na Tabela 29
e Figura 27 sdo apresentadas as remocOes de DQO no RS-T para as TCO de 2 a
20 gDQO.Lt.d?. Observa-se que com a variagio na TCO de 2gDQO.LLd? para
10 gDQO.L1.d?, a remogdo de DQO aumentou de 89,4% para 95,3%. Entretanto, continuos
acréscimos na TCO provocaram quedas na degradacdo da matéria organica, reduzindo para
89,9% a remogao de DQO ao aumentar a TCO de 10 gDQO.L.d? para 20 gDQO.L*.d™.

Tabela 29 — DQO afluente e remocdo de DQO no RS-T nas TCO de 2 a 20 gDQO.L1.dt e
TDH de 24 h

Reator metanogénico sequencial termofilico — RS-T

Fase TCO Concentracao afluente Remocéao de DQO

(gDQO.L1.d?Y) (mgDQO.LY) (%)
1 2 2.361,1 +300,8 89,4
2 5 5.221,8 £ 617,5 95,2
3 7,5 7.301,4 £1.022,2 93,7
4 10 10.330,8 £ 836,3 95,3
5 15 16.009,2 £ 1.974,2 92,2
6 20 21.460,9 + 1.828,0 89,9
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Figura 27 - DQO inicial e remogdo de DQO no RS-T nas TCO de 2 a 20 gDQO.L*.d* e TDH
de 24 h

Apesar da TCO de 10 gDQO.L.d" ter promovido o maior consumo de DQO, 95,3%,
verifica-se que todas as condi¢BGes impostas permitiram um bom desempenho com relagéo a
remogdo da matéria orgénica, exibindo resultados proximos independente da taxa de
carregamento aplicada.

No RS-M, o consumo de DQO oscilou entre 85,5% e 97,9%, conforme a Tabela 30 e
Figura 28. A menor remogao de matéria organica ocorreu na TCO de 2 gDQO.L.d enquanto
a maior foi referente a TCO de 7,5 gDQO.L.d?, exibindo neste intervalo crescimentos
continuos a medida que maiores cargas organicas foram aplicadas. No entanto, ao aumentar a
TCO de 7,5 gDQO.Lt.d* para 20 gDQO.L.d"* comportamento contrario foi observado, no
qual verificou-se um decréscimo na remoc¢do da DQO de 97,9% para 89,6%. Observa-se que
no processo em dois estagios as remocdes de DQO nos reatores metanogénicos foram préximas

nas duas temperaturas estudadas.
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Tabela 30 — DQO afluente e remogdo de DQO no RS-M nas TCO de 2 a 20 gDQO.L.d? e
TDH de 24 h

Reator metanogénico sequencial mesofilico — RS-M

Fase TCO Concentracéo afluente Remocéo de DQO
(gDQO.L1d?) (mgDQO.L?) (%)
1 2 2.378,9 £ 314,2 85,5
2 5 5.043,4 £ 659,2 94,4
3 7,5 7.400,8 £ 868,9 97,9
4 10 10.351,2 £ 955,7 97,2
5 15 15.747,6 £ 2.096,4 95,7
6 20 21.899,6 + 1.398,5 89,6
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Figura 28 - DQO inicial e remogdo de DQO no RS-M nas TCO de 2 a 20 gDQO.L1.d* e TDH
de 24 h

Como visto nas Figuras 19 e 20, o aumento na TCO permitiu que maiores remogdes
de matéria organica fossem observadas no RS-T e no RS-M, atingindo valores maximos em 10
e 7,5 gDQO.L1.d?, respectivamente, e consequentemente, acima dessas taxas de carregamento
ocorreu um decréscimo no consumo de DQO. Tangkathitipong et al. (2017) atestaram
comportamento similar avaliando a co-digestdo de agua residuéria de biodiesel com glicerina
utilizando TCO entre 5,6 e 14 gDQO.L.d%. Os autores verificaram acréscimos na remocao de
DQO até 63,2% quando 11,3 gDQO.L*.d"* foi aplicado no reator, sendo que, acima dessa TCO,

menores remocdes foram observadas.
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Assim como nos reatores metanogénicos sequenciais deste trabalho, Ferraz Janior et
al. (2016) estudando a digestdo anaerdbia da vinhaca de cana-de-acUcar em dois estagios
constataram um aumento no consumo de DQO em decorréncia de acréscimos na TCO. Dessa
maneira, variando a TCO de 15 para 25 gDQO.L.d?, os autores observaram no reator
metanogénico um incremento de 38,8% para 63% na remoc¢do de DQO. Diferente do que
ocorreu no RS-T e no RS-M, a aplicacdo de maiores taxas de carregamento no reator nao
colaborou para aumentos na producédo de &cidos e solventes, sendo verificado um decaimento
de 9,36 para 5,93 gDQO.L™ na producio desses metabdlitos em decorréncia do aumento da
TCO. Empregando vinhaca de cana-de-agucar para avaliar a digestdo anaerébia em dois
estagios em reator RALF, Ramos e Silva (2020) também verificaram um aumento na remogéo
de DQO de 59,2% para 69,4% quando a TCO variou de 12 para 21,6 gDQO.L.d™.

Ao analisar o consumo de matéria organica em processos de digestdo anaerébia, a
composicdo do substrato a ser degradado deve ser considerada na avaliacdo. Dareioti e
Kornaros (2015) investigando a co-digestéo de sorgo ensilado, estrume de vaca e soro de queijo
em processo dois estagios utilizando CSTR mesofilico constataram que o aumento da TCO de
3,58 para 7,15 gDQO.L.d* foi prejudicial para remogao de DQO, promovendo uma queda no
consumo de 84,77% para 39,29%. A medida que maiores cargas organicas foram sendo
adicionadas ao reator observou-se aumentos de 0,30 para 19,51 g.L! na concentragéo de acidos
volateis. Por conter um material lignocelulésico em sua composicao, a co-digestdo avaliada
pelos autores teve seu melhor desempenho na TCO mais baixa, 3,58 gDQO.L.d?, a qual
utilizou o maior TDH de 24 d.

De maneira geral, os elevados resultados de eficiéncia de remocéao de matéria organica
do RS-T e RS-M estdo de acordo com reportado em processos dois estagios para soro de queijo
na literatura, no qual remocdes acima de 90% foram verificadas (ANTONOPOULOU et al.,
2008; VENETSANEAS et al., 2009; COTA-NAVARRO et al., 2011; ASUNIS et al., 2020;
LOVATO et al., 2020).

Dentre os reatores metanogénicos estudados nesta pesquisa, conclui-se que os reatores
metanogénicos de segundo estagio, alimentados com o efluente do reator acidogénico, foram
mais eficientes na degradacdo de matéria organica em comparagdo com reator metanogénico
de estagio unico, apresentando remogdes 8,7% e 10,8% maiores em pontos percentuais no
RS-T e RS-M na TCO de 10 gDQO.L.d?, condi¢do com maior consumo de DQO do RU-T.
Incrementos na remocdo de DQO ao empregar um processo em dois estagios também foram
confirmados por Meng et al. (2017). Os autores estudaram a digestdo de melaco em reator de

leito fixo variando a concentragéo entre 20 e 90 gDQO.L™. Dessa maneira, o reator em fase
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Unica promoveu uma remocao de 80% de DQO enquanto o uso de dois estagios alcancou
remocdo de 90% da matéria organica. Fu et al. (2017) investigando a digestdo anaerobia de
vinhaga em reator batelada atestaram maiores eficiéncias de remogdo de DQO soltvel em
processos de dois estagios do que em estagio Unico, verificando consumos de 83,3% e 79,6%,
respectivamente.

Ao analisar os trés reatores metanogénicos, RU-T, RS-T e RS-M, presume-se que 0S
menores consumos de DQO obtidos no reator de estagio Unico podem ser associados ao fato
do afluente desse reator estar na sua forma bruta, sendo constituido por compostos mais
complexos, enquanto os afluentes dos reatores metanogénicos sequenciais ja foram convertidos
a compostos mais simples devido as etapas de hidrdlise e acidogénese realizadas no reator
acidogénico. Conforme apresentado anteriormente, este resultado est4d de acordo com
resultados encontrados na literatura, cujos processos em dois estagios sdo mais eficientes na
remocdo da carga organica (SRISOWMEYA; CHAKRAVARTHY; NANDHINI DEVI,
2020).

Com relacdo aos consumos de carboidratos totais do RS-T, exibidos na Tabela 31 e
Figura 29, verifica-se que a concentracao inicial variou de 723,9 mg.L*a4.759,1 mg.L?, e que
conversdes entre 93,7% e 97,6% foram atribuidas ao reator. Em todas as fases o RS-T
apresentou elevada conversdo de carboidratos, acima de 90%. No entanto, observa-se que 0
maior consumo ocorreu na TCO de 5 gDQO.L.d*, enquanto a menor conversio foi na TCO
de 15 gDQO.L1.d%,

Tabela 31 — Concentracdo afluente e conversao de carboidratos do RS-T nas TCO de 2 a 20
gDQO.L1.d e TDH de 24 h
Reator metanogénico sequencial termofilico — RS-T

Fase TCO Concentracéo afluente de Converséo de
(gDQO.LL.d?Y) carboidrato (mg.L?) carboidrato (%)
1 2 732,9+934 97,4
2 5 1.153,5 + 364,1 97,6
3 7,5 1.390,9 + 568,3 95,0
4 10 1.519,9 £+ 637,9 95,1
5 15 2.830,9 £1.033,1 93,7
6 20 4.759,1+£1.159,4 96,4
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Figura 29 - Concentracéo inicial de carboidratos totais e remocao de carboidrato no RS-T nas
TCOde2a20gDQO.Lt.d?e TDH de 24 h

O reator sequencial mesofilico também apresentou alta conversdo dos carboidratos
totais alimentados ao reator, conforme exibido na Tabela 32 e Figura 30. Remoc@es acima de
95% foram obtidas em todas as condicBes ao qual o RS-M foi submetido. As concentractes
afluentes aplicadas permaneceram na faixa entre 743,7 mg.L* e 4.660,7 mg.L, e, assim como
aconteceu no RS-T, os maiores consumos de carboidrato ocorreram nas TCO de 2, 5 e
20 gDQO.L.d?, apresentando também consumo de 97,2% na TCO de 7,5 gDQO.LL.d2.

Tabela 32 — Concentragdo afluente e conversédo de carboidratos no RS-M nas TCO 2 a
20gDQO.L.d e TDH de 24 h
Reator metanogénico sequencial mesofilico — RS-M

Fase TCO Concentracéao afluente de Conversao de
(gDQO.LL.dY) carboidrato (mg.L™) carboidrato (%)
1 2 743,7+ 1144 97,2
2 5 1.118,6 + 358,5 97,1
3 7,5 1.384,4 + 606,8 97,2
4 10 1.495,9 + 717,3 95,5
5 15 2.661,0 +1.150,1 96,4
6 20 4.660,7 £ 1.153,7 97,6
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Figura 30 - Concentragdo inicial de carboidratos totais e conversdo de carboidrato no RS-M
nas TCO de 2 a 20 gDQO.L1.d e TDH de 24 h

Na literatura também se observa elevadas conversdes de carboidratos em processos
dois estagios. Utilizando vinhaca de cana-de-agucar, Ferraz Janior (2013) verificaram a
producdo de metano em estagio Unico e a partir de efluente acidificado de reator acidogénico
(processo sequencial), ambos em reator UASB em temperatura de 55°C. TCO de 20 e
25 gDQO.L.d* foram aplicadas e, tanto para o processo de fase tinica como para o realizado
em duas fases, a conversdo de carboidrato foi superior a 98,5% nas duas TCO estudadas. Assim
como ocorreu no trabalho de Ferraz Janior (2013), neste trabalho também foram observadas
elevadas conversoes de carboidrato (acima de 90%) em condigdo semelhante de temperatura e
nas duas configuracdes estudadas, operacdo em fase Unica e sequencial.

A influéncia do TDH no processo em dois estagios foi avaliada por Dareioti e
Kornaros (2015) utilizando efluente de laticinio. No reator acidogénico, 34% dos carboidratos
totais foram consumidos em todos os TDH estudados, 0,5 a 5 d, sugerindo que o consumo de
carboidrato ndo foi afetado pela variacdo do TDH. No reator metanogénico a degradagéo de
carboidratos totais foi de 90,22% no TDH de 16 h e de 86,19% no TDH de 12 h em equivaléncia
de glicose. Verifica-se que os resultados obtidos pelos autores foram semelhantes aos
alcancados neste trabalho, no qual o reator acidogénico RA-T exibiu baixo consumo de
carboidratos, 41,0% — 51,2%, porém elevadas conversdes foram possiveis nos reatores

metanogénicos sequenciais.
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Por ser tratar de compostos menos complexos, o emprego da operacdo em fase Unica
ou em duas fases ndo interferiu na conversdo de carboidratos, sendo apresentado elevadas
conversdes Nnos trés reatores metanogénicos.

As concentrag@es iniciais de glicerol no RS-T variaram de 930,3 + 211,7 mg.L* a
9.871,6 + 955,0 mg.L™! e conversdes de glicerol entre 95,3% e 99,5% foram observadas,

conforme apontado na Tabela 33 e Figura 31.

Tabela 33 — Concentragdo afluente e conversdo de glicerol no RS-T nas TCO de 2 a 20
gDQO.Lt.d e TDH de 24 h

Reator metanogénico sequencial termofilico — RS-T

Fase TCO Concentracéo afluente de glicerol Converséo de

(gDQO.LL.dY) (mg.L?) glicerol (%)
1 2 930,3 +211,7 95,3
2 5 1.996,1 + 264,6 97,9
3 7,5 3.087,0 £ 298,6 98,5
4 10 3.962,0 +417,3 98,9
5 15 6.836,8 + 1.150,0 99,2
6 20 9.871,6 £ 955,0 99,5
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Figura 31 - Concentracdo inicial e conversdao de glicerol no RS-T nas TCO de 2 a
20gDQO.LY.dte TDH de 24 h

O reator metanogénico sequencial mesofilico (RS-M) comportou-se de forma similar

ao termofilico com relacdo a conversao de glicerol (Figura 32), apresentando consumos meédio
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entre 95,3% e 99,5% e concentragdes iniciais entre 964,9 +206,2 mg.L! e 9.799,7 +

1.016,5 mg.L™. Analisando a Tabela 34, observa-se que o menor consumo de glicerol ocorreu

na TCO de 2 gDQO.L.d! enquanto o maior consumo foi na TCO de 20 gDQO.L.d?.

Tabela 34 — Concentracdo afluente e conversdo de glicerol no RS-M nas TCO de 2 a 20

gDQO.LYd e TDH de 24 h

Reator metanogénico sequencial mesofilico — RS-M

Fase TCO Concentracéo afluente de glicerol Conversao de

(gDQO.L1d?) (mg.L?) glicerol (%)
1 2 964,9 + 206,2 95,3
2 5 2.014,1£262,5 97,8
3 7,5 3.091,6 + 386,6 98,7
4 10 3.960,6 + 438,1 99,0
5 15 6.289,9 £+ 1.280,2 99,2
6 20 9.799,7 £ 1.016,5 99,5
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Figura 32 — Concentracdo inicial e conversédo de glicerol no RS-M nas TCO de 2 a 20

gDQO.LL.d? e TDH de 24 h

Tanto o processo sequencial termofilico quanto o mesofilico possibilitaram elevados

consumo de glicerol, com valores superiores a 95%, indicando que a diferenca entre as

temperaturas empregadas néo interferiu na atividade dos microrganismos com relacéo a sua

utilizacdo. Neste mesmo sentido, a ado¢do de um processo em dois estdgios ou em estagio
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Unico também ndo afetou o uso deste co-substrato, sendo observado nos trés reatores

metanogénicos, RU-T, RS-T e RS-M, consumos de glicerol maiores do que 95%.

4.3.1. Rendimento e producéo volumétrica de metano no RS-T e RS-M

O rendimento de metano juntamente com a composic¢éo do biogas determinados nas
diferentes TCO aplicadas no RS-T estdo expostos na Tabela 35 e Figura 33. O aumento na
TCO de 2 para 10 gDQO.L.d  no RS-T possibilitou um incremento de 50,2% no rendimento,
atingindo maximo valor de 269,9 mL de CH4.gDQO¢ons neste reator. Contudo, com continuo
acréscimo na TCO até 20 gDQO.L™.d?, o rendimento diminuiu cerca de 16,1%, permanecendo
em 226,4 mL de CHs.gDQO cons.

Com relacdo a porcentagem de metano presente no biogas, verificou-se um
comportamento contrario ao observado para o rendimento. Assim, ao aumentar a TCO de
2 gDQO.L.d? para 20 gDQO.L2.d?, a parcela de CH4 no biogas diminuiu de 71,5% para
62,7%. Este resultado se mostra semelhante ao resultado apresentado no reator metanogénico
termofilico (RU-T). Assim como neste trabalho, Costa (2017) observou em seu estudo sobre a
digestdo anaerdbia de glicerol em reator RALF um decréscimo de 86,2% para 57% de metano
na composicdo do biogas em decorréncia do aumento da concentracdo de substrato de
1 gDQO.Lpara 7 gDQO.L™.

Tabela 35 — Rendimento de metano e composi¢do do biogas produzido no RS-T nas TCO de
2a20gDQO.Lt.d e TDH de 24 h

TCO MY %CHa4 no biogas
Fase TDH(M)  1poo.Ltd?) (ML de CHsgDQO ons) (%)
1 2 179,7+ 715 715+ 10,6
2 5 269,9 + 44,4 67,2+23
3 ” 7,5 259,3 + 56,9 65,6 +2,0
4 10 269,9 + 29,7 67,7+27
5 15 258,0 + 49,3 61,0 3,6
6 20 226,4 + 61,7 62,7+ 4,2

MY rendimento de metano
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Figura 33 — Rendimento de metano e conte(do de CHa no biogéas produzido no RS-T nas TCO
de2a20gDQO.Ltdte TDHde 24 h

A gueda do rendimento de metano no RS-T com a aplicacdo de elevadas TCO pode
ser relacionada ao acumulo de AOV no reator, que passou de um intervalo de 81 —
97 mgHAc.L™? para 129 — 619 mgHAc.L™ com o aumento na TCO de 10 gDQO.L.d*! para
20 gDQO.L1.dt. O actimulo demasiado de AOV pode afetar a atividade dos microrganismos
metanogénicos e levar a falhas no processo (SRISOWMEYA; CHAKRAVARTHY;
NANDHINI DEVI, 2020). Dareioti e Kornaros (2015) verificaram queda de
223,09 mL CH4.gDQO para rendimento aproximadamente nulo simultaneamente ao aumento
na concentragéo total de AOV de 0,3 para 19,5 g.L. Assim como ocorreu no RS-T, no estudo
de Dareioti e Kornaros (2015) o aumento no acimulo de AOV no reator CSTR de segundo
estagio se deu por acréscimos na TCO de 3,58 para 7,15 gDQO.L.d%. Dounavis et al. (2016)
também apontaram decréscimos no rendimento de 0,29 para 0,25 L CH4.gDQO™? com o
aumento na TCO de 0,5 para 1,25 gDQO.L.d! ao estudarem a digestio anaerdbia de residuo
de glicerol em processo dois estagios aplicando reator CSTR. Os autores atribuiram o
decréscimo no rendimento a inibigdes cinéticas. Tangkathitipong et al. (2017) avaliaram a
aplicacdo do processo em dois estagios na co-digestdo de &gua residuéria de biodiesel e
glicerina e, assim como neste estudo, observaram com o aumento na TCO de 5,6 para
11,3 gDQO.L1.d? um incremento no rendimento até 128,4 mL CH,.gDQO™. Posteriormente,

com o acréscimo na TCO para 14,1 gDQO.L.d%, os autores verificaram maximo acimulo de
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AQV, igual a 980 mgHAc.L™, e um decaimento na remocao de matéria organica acompanhado
por decréscimo no rendimento para aproximadamente 80 mL CH4.gDQO™.

No RS-M, o aumento da TCO de 2 gDQO.L*.d? para 20 gDQO.L.d" decorrente de
acréscimos na concentracdo dos substratos, também permitiu que maiores rendimentos de
metano fossem obtidos. No entanto, o comportamento exibido neste reator foi diferente do
apresentado nos reatores termofilicos. O rendimento de CH4 foi favorecido por incrementos na
TCO até que esta atingisse 7,5 gDQO.L1.d?. Dessa maneira, observou-se aumento de
174,1 mL de CH4.gDQOcons para 263,1 mL de CH4.gDQOcons, fornecendo acréscimo de
51,1%. Posteriormente, analogo ao que aconteceu no RU-T e RS-T, o aumento da TCO
promoveu uma ineficiéncia no rendimento de metano, resultando em decréscimos de
aproximadamente 10%, produzindo assim 237,4 mL de CH4.gDQOcons. NO entanto, ao atingir
a TCO de 20 gDQO.L™.d?, foi observado 273,2 mL de CH4.gDQO¢ons, sendo este 0 maior
rendimento verificado na operacdo. Na Tabela 36 e Figura 34 podem ser encontrados os valores
de rendimento e conteddo de metano para cada fase aplicada neste reator.

Tabela 36 — Rendimento de metano e composic¢édo do biogas produzido no RS-M nas TCO de
2a209gDQO.LYd e TDHde 24 h

TCO MY %CHa4 no biogas
Fase TDH(M)  1poo.Ltd?)  (mL de CHsgDQO ons) (%)
1 2 1741+ 61,9 782+ 8,8
2 5 1923+ 71,7 72,5453
3 o4 7.5 263,1 + 46,9 68,3+ 5,7
4 10 2444 + 61,9 69,3+ 5,0
5 15 2374 + 64,1 62,5+ 3,3
6 20 2732 + 54,4 67,4+7,0

MY rendimento de metano
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Figura 34 — Rendimento de metano e contetido de CH4 no biogéas produzido no RS-M nas TCO
de2a20gDQO.Ltdte TDHde 24 h

A respeito da composicdo do biogés, semelhante ao que ocorreu no RS-T, a
porcentagem de metano foi inversamente proporcional a TCO aplicada, ou seja, a0 aumentar a
TCO de 2 gDQO.Lt.d* para 20 gDQO.L™.d?, foram observados decréscimos de 78,2% para
67,4% de CH4 no biogas. Ramos et al. (2021) verificaram %CH4 entre 86 — 56% utilizando
reator RALF termofilico no segundo estagio do processo em dois estagios e entre 84 — 66% ao
aplicar RALF mesofilico. Assim como ocorreu neste estudo, os autores observaram maiores
%CHs em condi¢do mesofilica do que em termofilica ao utilizar elevadas TCO (13,3 —
24,7 gDQO.L1.d). Antonoupolou et al. (2008) realizaram a digestdo anaerdbia de soro de
queijo em dois estagios sob condicdo mesofilica e verificaram %CH4 entre 71,4% e 74,9%.

Ao comparar os resultados obtidos nos reatores metanogénicos sequenciais, verifica-
se que os dois reatores apresentaram comportamento parecido, e valores de rendimento e
conteido de metano similares até atingir a TCO de 7,5 gDQO.L.d%, com excegéo apenas do
rendimento de metano na TCO de 5 gDQO.L™.d%, fase 2 do reator mesofilico. O rendimento
obtido na fase 2 do RS-M pode ser explicado ao analisar a producgéo de &cidos organicos nesta
fase para o reator. Concentracio de até 544 mg.L™! esteve presente no efluente do RS-M,
indicando maior acimulo de &cidos em relagdo ao observado no RS-T sob a mesma condicao,
0 qual apresentou concentragio maxima de 244 mg.L ™. Portanto, apesar do reator ter alcangado
consumos de DQO, carboidrato e glicerol superiores a 90%, o substrato foi convertido a
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metabolitos &cidos que acumularam no reator e resultaram em rendimento de CHa
aproximadamente 28,8% inferior ao apresentado no RS-T na fase 2.

Todavia, nas TCO de 10 gDQO.L1d! e 15 gDQO.L1d?, o RS-T apresentou
rendimentos de metano 10,4% e 8,6% maiores do que os observados no RS-M. Quando a TCO
de 20 gDQO.L1.d"! foi imposta nos reatores, observou-se que o reator metanogénico mesofilico
proporcionou 0s melhores resultados de rendimento, sendo este aproximadamente 20,7% maior
do que o rendimento do RS-T. Dessa forma, verifica-se que em concentragfes e TCO baixas
(2 a7,59gDQO.LLd?) atemperatura ndo teve muita influencia sob o rendimento de CHa. J&
sob concentragdes e TCO moderadas (10 e 15 gDQO.L.d™?) o reator termofilico sobressaiu o
reator mesofilico. De fato, temperaturas na faixa termofilica apresentam velocidades de reacdo
mais elevadas e maior producdo de metano do que na faixa mesofilica, apesar do processo
mesofilico exibir maior estabilidade a varia¢des operacionais (COSTA et al., 2021). Entretanto,
ao utilizar concentragfes e TCO mais altas (20 gDQO.L.d?) a temperatura na faixa mesofilica
foi melhor. Sabe-se que em temperaturas mais altas é possivel que haja uma seletividade dos
microrganismos e em temperaturas mais amenas uma maior diversidade microbiana
(CREMONEZ et al., 2021). Tal diversidade em sistemas mais complexos, com maior carga
organica, seria mais razoavel para degradacdo dos substratos e producdo de biogas (RAMOS,
2016), enquanto a seletividade dos processos termofilicos pode acabar limitando a producao
de metano caso a comunidade especifica selecionada ndo esteja adaptada (RAMOS et al.,
2021). Ramos et al. (2021) avaliaram o efeito da temperatura no reator RALF de segundo
estdgio na digestdo anaerdbia de vinhaca de cana-de-acUcar aplicando TCO de 18 e
24 gDQO.LY.d? e identificaram melhor desempenho do reator termofilico na TCO de
18 gDQO.L.d* produzindo rendimento de 0,17 L CH4.gDQO™. Porém na TCO mais elevada
(24 gDQO.L™.d ), assim como neste estudo, o reator mesofilico apresentou rendimento 60%
maior do que o termofilico.

Avaliando os melhores resultados obtidos pelos reatores RS-T e RS-M, 269,9 e
273,2 mL de CH4.gDQO, verifica-se rendimentos similares, sendo estes aproximadamente
77% e 78% do valor tedrico, 350 mL de CH4.gDQO. Em termos estatisticos, realizando um
teste de Fischer com nivel de significancia 0,05, verifica-se que as médias ndo diferem
estatisticamente. Dounavis et al. (2016) utilizando processo de digestdo anaerobia em dois
estagios para tratar residuo de glicerol (92,2% de pureza) determinaram resultado proximo ao
exibido nesta pesquisa, gerando 73% do rendimento tedrico, ou seja, 256 mL de CH4.gDQO™.
Rendimento similar ao apresentado no RS-M também foi observado no trabalho de Ramos e
Silva (2020), produzindo 0,26 L de CH4.gDQO™ num processo em dois estagios sob TCO de



156

21,6 gDQO.Lt.d . Os autores utilizaram reator RALF para estudar a digestdo anaerobia da
vinhaca de cana de agUcar e aplicaram TDH de 10 h. Fuess et al. (2017) estudando a aplicagédo
da vinhaca de cana de agucar em processo com separacdo de fase obtiveram
283 mL de CH4.gDQO e  utilizando  reator UASB no segundo  estagio, e
301 mL de CH4.gDQO}em com reator anaerdbio de leito estruturado (ASTBR). Condigdo
termofilica (55°C) e taxa de carregamento de 25 gDQO.Ld™ foram adotadas.

Na Tabela 37 sdo apresentados alguns trabalhos da literatura que aplicaram processo
em dois estagios utilizando soro de queijo ou glicerol como substratos e co-substratos para

comparacdo com os resultados fornecidos no RS-T e RS-M.
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Tabela 37 - Trabalhos de digestdo anaerdbia em processo dois estagios que utilizaram soro de queijo, agua residudria de laticinios e glicerol como

substrato e co-substrato

Temperatura ) Rendimento de CH4
Substrato Reator Rendimento de H; Autor
(oC) (mL CH4.gDQO'1cons)
.. (COTA-NAVARRO et al.,
Soro de queijo 25-30 CSTR/UASB 2,82 mol de H, mol de lactose™ 250 2011)
Agua residuaria de (ZHONG; STEVENS;
o 60/40 IBR/IBR 160,7 ml de H,.gDQO™! 178,1
laticinio HANSEN, 2015)
Sorgo ensilado, soro de 0,70 mol de H,.mol de (DAREIOTI; KORNAROS,
N 37/37 CSTR/CSTR ) 223,09
gueijo e estrume de vaca carboidrato® 2015)
Soro de queijo 35/55 SBR/SBR 7,3 - 12 mL de H,.gDQO™ 340,42 (FERNANDEZ et al., 2015)
Soro de queijo 37/37 CSTR/CSTR - 180,35? (DAREIOTI et al., 2021)
Lodo de esgoto e glicerol (RIVERO; SOLERA,;
- CSTR/CSTR 26 mL de H,.gDQO™ 290
bruto PEREZ, 2014)
Glicerol 35/35 PBR/CSTR 0,52 mol de Hz.mol glicerol* 290 (DOUNAVIS et al., 2016)
Agua residuéria de (TANGKATHITIPONG et
ha _ 37/37 ASBR/ASBR 4,93 ml de H,.gDQO' 128,4
biodiesel e glicerol al., 2017)
Soro de queijo e glicerol 30/30 AnSBBR/ANSBBR 5,4 mmol de H,.gDQO™! 369,7 (LOVATO etal., 2020)
Soro de queijo e glicerol 55/55 RALF/RALF 1,0 mmol de H..gDQO™* 269,9 Este estudo
Soro de queijo e glicerol 55/22 RALF/RALF 0,8 mmol de H,.gDQO™! 273,2 Este estudo

CSTR: reator continuo de mistura perfeita; UASB: reator anaerobio de fluxo ascendente e manta de lodo; IBR: reator de leito induzido; SBR: reator batelada sequencial; PBR:

reator de leito fixo; ASBR: reator anaerdbio batelada sequencial; AnSBBR: reator anaerébio de batelada sequencial com biomassa imobilizada; RALF: reator anaerobio de
leito fluidizado; & mL CH4.gDQO i
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Ao comparar o rendimento de metano produzido no RS-T e RS-M com os apontados
na Tabela 37, verifica-se que o resultado observado neste trabalho se equipara aos exibidos
por diferentes autores que utilizaram soro de queijo e/ou glicerol, os quais apresentaram
rendimento no intervalo de 128,4 — 369,7 ml de CH4.gDQO™ (COTA-NAVARRO et al., 2011;
RIVERO; SOLERA; PEREZ, 2014; DAREIOTI; KORNAROS, 2015; FERNANDEZ et al.,
2015; ZHONG; STEVENS; HANSEN, 2015; DOUNAVIS et al, 2016;
TANGKATHITIPONG et al., 2017; LOVATO et al., 2020). Lovato et al. (2020) estudaram a
co-digestdo de soro de queijo e glicerol em dois estagios aplicando reator AnSBBR mesofilico
e observaram rendimento de metano superior ao verificado nesse estudo, igual a
16,5 mol CH4.kgDQO™. Assim como ocorreu neste estudo, os autores verificaram acréscimos
no rendimento a medida que maiores TCO foram impostas. No entanto, 0 melhor rendimento
observado por Lovato et al. (2020) em condigdo mesofilica foi em 10,7 gDQO.L.d™?, enquanto
no RS-M a TCO cujo maior rendimento foi observado foi 20 gDQO.L.d.

Considerando as producdes de metano deste trabalho, observa-se que o processo em
dois estagios utilizando reator metanogénico mesofilico aumentou em 75,7% o rendimento em
relacdo ao processo em estagio tnico termofilico na mesma TCO de 20 gDQO.L1.d? e em
8,0% em relacdo ao melhor resultado do RU-T, ou seja, TCO de 10 gDQO.L.d. De acordo
com Rajendran et al. (2020), incrementos no rendimento de 20 a 40% sobre 0 processo em
estagio Unico sdo geralmente observados ao utilizar processo dois estagios. Separando a fase
acidogénica da metanogénica no processo em dois estagios, pode-se utilizar as condi¢cdes mais
adequadas para cada grupo microbiano que atua nessas duas etapas (CREMONEZ et al., 2021),
como por exemplo, a adocdo de pH mais acido no reator acidogénico e pH mais basico no
reator metanogénico. Outro parametro otimizado que pode ser aplicado ao adotar a separacao
de fases foi o TDH, ja que o reator acidogénico e metanogénico divergem quanto ao TDH
Otimo. As bactérias fermentativas necessitam de um tempo menor do que as archaeas
metanogénicas para realizar seu metabolismo e crescimento. Assim, separando as fases e
aplicando TDH diferentes evita-se que a atividade das archaeas seja afetada por um possivel
acumulo de acidos produzidos pelas bactérias na etapa acidogénica. Tal fato fica mais evidente
na TCO de 20 gDQO.Lt.d?, na qual verifica-se acimulo méaximo de AOV no reator
termofilico de fase tnica de até 1979 mgHAc.L™, enquanto no reator metanogénico mesofilico
do processo em dois estagios 0 acimulo méaximo de AOV foi 843 mgHAc.L™, refletindo no
rendimento superior de metano no RS-M.

Incrementos no rendimento de CH4 também foram observados por Fernandez et al.

(2015) ao estudar o processo em dois estagios utilizando soro de queijo em reator batelada
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sequencial e aplicando TCO de 12,7 —25,3 gDQO.L™.d? no reator acidogénico e 1,2 —
2,4 gDQO.L1.d! no reator metanogénico sequencial. Similar ao que ocorreu no RM-S e no
RU-T, o aumento foi de aproximadamente 8,2% em relacdo ao melhor resultado em estagio
unico. Ao contrario do que foi feito neste estudo, os autores utilizaram reator acidogénico
mesofilico e metanogénico termofilico.

Fu et al. (2017) constataram aumento de 10,8% no rendimento de metano ao utilizar
processo em dois estagios para digestdo anaerdbia de vinhaga da producao de cerveja ou licor
em condigdo mesofilica.

Utilizando glicerol como co-substrato, Rivero, Solera e Perez (2014) estudaram a
operacdo em duas fases com uma mistura de lodo de esgoto e glicerol bruto e obtiveram
rendimento de 290 mL de CHs.gDQO™. Ressalta-se que TCO de 7,82 gDQO.Lt.d? foi
utilizada e, diferente da estratégia adotada neste estudo, todo o processo ocorreu na faixa
mesofilica. Tangkathitipong et al. (2017) aplicando glicerina como co-substrato na co-digestao
com agua residuaria de biodiesel apresentaram rendimento de 128,4 ml de CH4.gDQO™. Os
autores empregaram temperatura de 37°C e taxas de carregamento organico no intervalo 33,75-
84,38 kg.m3.d? Zhong, Stevens e Hansen (2015) apresentaram rendimento de
178,1 mL de CH4.gDQO™? na digestdo de residuos de laticinios aplicando TCO de
3,7gDQO.Lt.d? no reator metanogénico. Verifica-se que o rendimento de CH4 visto no
trabalho de Zhong, Stevens e Hansen (2015) foi menor do que o rendimento de 269,9 e
273,2 mL de CH4.gDQO™! exibidos neste estudo. No entanto, a taxa de carregamento imposta
no RS-M foi cerca de 5,4 vezes maior do que a utilizada pelos autores.

A producdo volumétrica de metano (PVM) nos reatores metanogénicos sequenciais
foi analisada e os valores correspondentes a cada reator nas diferentes fases estudadas sdo
apresentados na Tabela 38 e Figura 35.

Tabela 38 — Producéo volumétrica de metano observada no RS-T e RS-M nas TCO de 2 a 20
gDQO.L1.d e TDH de 24 h

2o TDH TCO PVM RS-T PVM RS-M
(h) (gDQO.L1.d%Y) (ML de CHa.LLh?)  (mL de CHa.Lth)
1 2 199+8,5 18,0+ 7,7
2 5 65,4 11,7 33,2+ 14,4
3 y 7.5 95,8 17,6 83,2+ 13,4
4 10 134,0 + 13,3 133,7 31,3
5 15 170,8 + 38,8 123,5 + 48,0
6 20 184,0 52,4 2414 + 49,7

PVM: producdo volumétrica de metano
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Figura 35 - Producdo volumétrica de metano obtida no RS-T e RS-M nas TCO de 2 a 20
gDQO.Lt.dte TDH de 24 h

Na menor TCO aplicada, 2 gDQO.L™.d?, os reatores apresentaram PVM similares,
com o maior valor fornecido pelo RS-T, 19,9 mL de CH4.L1.h?, enquanto 0 RS-M exibiu
producdo volumétrica de 18,0 mL de CH4.Lt.h™. Ao aumentar a TCO para 5 gDQO.L™.d?, o
RS-T continuou a exibir vantagem sobre o RS-M, gerando 65,4 mL de CH4.L1.h%, enquanto o
RS-M produziu 33,2 mL de CHsLlhl Observa-se que nesta condicdo, a producio
volumétrica do reator sequencial termofilico foi aproximadamente 1,97 vezes superior a do
reator sequencial mesofilico. Ao atingir a TCO de 7,5 gDQO.L1.d?, o RS-T produziu
95,8 mL de CHa.L2.h" e 0 RS-M 83,2 mL de CH..L™.h™. Nesta fase, verifica-se uma diferenca
menor entre os reatores, sendo a PVM do RS-T 17,5% maior do que a do RS-M. Observa-se 0
mesmo comportamento nas TCO de 10 e 15 gDQO.L™.d?, com o reator termofilico
apresentando maiores producdes volumétricas, sendo estas 134,0mL de CHs.L1h? e
170,8 mLde CHaL'h?' e o mesofilico produzindo 133,7mLdeCHaLth? e
123,5 mL de CHs.L1.hY. Entretanto, na TCO de 20gDQO.L1d! o RS-T produziu
184,0 mL de CHa.L1.h, enquanto o RS-M produziu 241,4 mL de CH4.L™.h'%, sendo, portanto,
a producéo volumétrica do RS-M aproximadamente 31,2% superior a do RS-T. Diante deste
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resultado, atesta-se mais uma vez que a temperatura na faixa mesofilica aplicada neste trabalho
foi benéfica para os microrganismos em concentracfes de substrato mais elevadas, assim como
ocorreu com o rendimento de metano.

Como pode ser visto na Tabela 38, os reatores se comportaram de forma similar em
funcdo da variagcdo na TCO de 2 gDQO.Lt.d?! para 20 gDQO.L*.d?, exibindo maiores
producdes volumétricas de CH4 quanto mais elevada fosse a TCO imposta. Dessa maneira, a
PVM maxima para ambos os reatores ocorreu na TCO de 20 gDQO.L.d"%, correspondendo a
184,0 € 241,4 mL de CHa.L .h"  ou 4,4 e 5,8 L de CH4.L.d%. Tal fato pode ter ocorrido devido
a maior disponibilidade de fontes de carbono para os microrganismos realizarem suas
atividades metabolicas. Conforme apontado por Buitréon et al. (2014), o acréscimo na
concentragdo de substratos favorece a producédo sequencial, sendo observado pelos autores
producbes volumétricas de metano até 400% maior ao aplicar a digestdo anaerdbia em dois
estagios.

Ramos e Silva (2020) observaram producéo volumétrica igual a 5,57 L de CH4.L1.d*?
no reator metanogénico de segundo estagio, sendo esta similar a obtida no RS-M. Assim como
neste estudo, os autores também relataram aumentos na producao volumétrica de metano em
decorréncias da aplicacdo de maiores taxas de carregamento organico. Variando a TCO de 12
para 21,6 gDQO.L1.d?, incremento de 51% foi verificado na PVM. Avaliando o aumento na
producdo de CHs no RS-M utilizando variacdo de TCO semelhante, de 10 para
20 gDQO.L.d%, observa-se incremento de 37,3%.

Aplicando condicdo termofilica no reator acidogénico e mesofilica no reator
sequencial, assim como foi feito neste trabalho, Algapani et al. (2019) observaram PVM de
2,9 L de CH4.L™.d? na digestdo anaerdbia de residuo alimentar. Os autores utilizaram reator
CSTR e TDH de 9 d no reator metanogénico. Observa-se que a PVM obtida por Algapani et
al. (2019) foi inferior a fornecida no RS-M. Como discutido anteriormente, o reator RALF
utilizado neste estudo pode ter colaborado para que maiores produc6es volumétricas de biogas
fossem geradas devido ao seu grau de mistura. Além disso, a co-digestdo pode ter
proporcionado melhores condigdes para atuagdo dos microrganismos, como ja demonstrado no
trabalho de Astals et al. (2011), Lovato et al. (2016) e Rasit et al. (2019). Silva et al. (2018)
atestou que a adicdo de glicerol como co-substrato na co-digestao de residuo alimentar e lodo
de esgoto colaborou para aumentos de 39,5% no rendimento de CHs e 46,3% na producao
acumulativa de CHa.

As PVM determinadas na co-digestdo de soro de queijo e glicerol em processo dois

estagios avaliada neste estudo estdo de acordo com os valores observados na literatura, na qual
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verifica-se para operacdo em dois estagios com soro de queijo 5 L de CH4.L1.d? (COTA-
NAVARRO et al., 2011; ANTONOPOLOQU et al., 2008), para co-digestdo de residuo sélido
municipal e residuo de glicerina PVM de 3,4 L de CHs.Lt.d? (ZAHEDI et al., 2017), e para
co-digestdo de torta de decantador de 6leo de palma e glicerol bruto e co-digestdo de agua
residuaria de biodiesel e glicerina PVM de 0,7 L CHsL'd! (KANCHANASUTA;
SILLAPARASSAMEE, 2017; TANGKATHITIPONG et al., 2017)

4.3.2. Metabdlitos solveis dos reatores metanogénicos sequenciais — RS-T e RS-M

Os principais metabolitos produzidos nos reatores metanogénicos de segundo estagio
foram HIsBu, com fracdo molar de 0,0 — 65,4% no RS-T e de 0,0 — 74,6% no RS-M, e HAc,
com fragdo molar de 0,0 — 60,4% no RS-T e 0,0 — 80,1% no RS-M. As concentracdes dos
metabolitos identificados nos reatores encontram-se na Tabela 39.

No reator termofilico, o aumento na TCO de 2 para 20 gDQO.L*.d? promoveu
acréscimo na concentragdo de HAc de 30,0 + 27,9 mgHAc.L™ para 313,9 + 36,8 mgHAc.L™.
A concentracdo de HIsBu também apresentou um aumento com a adi¢do de TCO mais elevadas
a0 RS-T, sendo que em 2 gDQO.L*.d? ndo foi detectado HIsBu e com a elevagdo da TCO até
20 gDQO.L1.d"! foi determinado 207,6 +7,6 mgHIsBu.L™. Ainda foram identificados no reator
termofilico acido butirico (< 50 mgHBu.L™), acido propionico (<30 mgHPr.LY) e furfural
(<25 mg.LY) nas TCO de 15 e 20 gDQO.LL.d?, e 4cido levulinico (HLe) na TCO de
10 gDQO.Lt.d™.

No reator mesofilico foi observada menor variedade de metabolitos acumulados, ndo
sendo estes detectados abaixo da TCO de 7,5 gDQO.L1.d?. Na TCO de 10 gDQO.L*.d*
somente &cido isobutirico (29,9 *+ 16,9 mgHIsBu.L?) e acido férmico (HFo) (5,3 +
2,2 mgHFo.Lt) foram identificados. Com o0 aumento na TCO de 15 para 20 gDQO.L™.d* foi
observado acréscimos na concentracio de acido acético (198,5 + 154,4 mgHAc.L? para
238,8+ 147,1 mgHAc.LY), acido propionico (50,2 + 32,0 mgHPr.L?! para 71,1 +
4,2 mgHPr.L™Y), e acido isobutirico (12,7 + 7,5 mgHIsBu.L para 80,9 + 3,2 mgHIsBu.L™).
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Tabela 39 — Concentracdo dos metabolitos acidos produzidos no RS-T e RS-M nas TCO de 2
a20gDQO.Lt.d*e TDH de 24 h

Reator metanogénico sequencial termofilico — RS-T

(gDQTC?,(I_)'l, gy 20 50 15 100 15,0 20,0
HAc (mgHAC.L?) - 30,0+279 - 288+136  429+114  3139+368
HPr (mgHPr.LY) - - - - 10,7 £2,0 26,4 +8,6
HIsBu (mgHIsBu.L™?) - 372+£451 - 103,8£42,0 1456+1054 207,6 £ 7,6
HBuU (mgHBuU.L?Y) - - - - 10,7 +0,7 46,8 + 25,1
HLe (mgHLe.L™) - - - 166+11,3 - -
Furfural - - - - 232+13 17825
Reator metanogénico sequencial mesofilico — RS-M
(gDQngl.d‘l) 2,0 50 7,5 10,0 15,0 20,0
HAc (mgHAc.L?) - - - - 1985+ 1544 238,8+147,1
HPr (mgHPr.L) - - - - 50,2 + 32,0 711+42
HisBu (mgHIsBu.L) - - - 299+16,9 12,7+75 80,9 +3,2
HFo (mgHFo.L?) - - - 53+22 - -

HAC: &cido acético; HPr: acido propidnico; HIsBu: acido isobutirico; HBu: &cido butirico; HLe: acido levulinico;

HFo: 4cido férmico

Na TCO de 10 gDQO.L.d%, verifica-se no reator mesofilico concentracdes de acidos
mais baixas do que no reator termofilico, o que indicaria maior conversao dos metabolitos. No
entanto, o rendimento no RS-T foi superior ao observado no RS-M. Porém, ao comparar 0s
metabolitos e suas respectivas concentracdes identificadas no RS-M com a quantidade de AOV
determinado anteriormente (73-112 mgHAc.L™Y), nota-se um resultado divergente. Por se tratar
de concentracdes baixas, 0 equipamento utilizado para identificar os metabolitos e quantidades
acumuladas pode nao ter detectado todos os metabdlitos presentes no efluente. O balanco de
DQO que sera apresentado mais adiante, indica na TCO de 10 gDQO.Lt.d? maior
porcentagem de DQO indiscriminada no RS-M (11,1%) do que no RS-T (1,6%). Lovato et al.
(2020) aplicaram processo em dois estagios e também verificaram baixas concentracfes de
intermediarios. Ao caracterizar 0os metabolitos dos efluentes, os autores observaram
concentracdo nula para os metabdlitos analisados (HAc, HPr, HBu, acido valérico e etanol),
com exce¢do de HAc na TCO de 3,6 gDQO.L™.d? que exibiu 0,2 mmolHAc.L? e etanol em
10,7 gDQO.L.d? que também apresentou 0,2 mmol.L™2.

As concentracBes de acido propidnico determinadas nos reatores metanogénicos
aplicando o processo em dois estagios encontram-se abaixo do limite de tolerdncia de
900 mgHPr.L? indicado pela literatura (WANG et al., 2009) e foram inferiores as

concentragdes observadas no processo em estagio Unico, no qual foi verificado até
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1147,3 mgHPr.L. O menor acimulo de HPr no processo em dois estagios pode ser atribuido
a separacdo de fases, uma vez que as bactérias degradadoras de propionato sdo inibidas sob
elevadas pressdes parciais de H> e concentracdes de AOV (LI et al., 2012), e com a separacao
de fase tém-se a maior producdo de H2 e AOV no primeiro estagio (reator acidogénico) e menor
concentracdo total de AOV acumulada no segundo estagio do que no processo em estagio
anico. Além disso, no processo em dois estagios, cada grupo de microrganismos (bactérias
fermentativas e archaeas metanogénicas) podem atuar nas suas condi¢ées mais favoraveis (pH,
TDH, temperatura), resultando em um melhor desempenho do processo. Ramos et al. (2020)
também observaram menores concentracfes de metabdlitos acidos na digestdo anaerdbia de
vinhaca com separacio de fase, sendo verificada concentragcdo maxima de 3221 mg.L™* em
processo dois estagios, enquanto em processo de estagio Unico cerca de 6299 mg.L ™ foram
acumulados. Comparando a co-digestdo de soro de queijo e glicerol em fase Unica avaliada
em Lovato et al. (2016) com a realizada em dois estagios (LOVATO et al., 2020), verifica-se
menor rendimento nNo processo em estagio Unico, que apresentou maior acimulo de AOV
(325 mgHAc.L™Y), enquanto em Lovato et al. (2020) foi verificada concentragdo maxima de
AQV de aproximadamente 200 mgHAc.L™®. Assim, na co-digestdo de soro de queijo e glicerol
avaliada neste estudo, 0os maiores rendimentos no processo em dois estagios do que no processo
em estagio Unico (253 mL CH4.gDQO™) podem ser atribuidos aos menores actimulos de AOV
obtidos com a separacéo de fase.

Na TCO de 20 gDQO.L1.d?, cujo maior rendimento de metano foi determinado no
RS-M, é possivel identificar uma consideravel diferenca na concentracdo de HAc entre 0s
reatores, com menor acimulo de HAc no reator mesofilico (238,8 mgHAc.L™) do que no
termofilico (313,9 mgHAc.L™), o que pode explicar o maior rendimento do RS-M nesta TCO.
Até a TCO de 10 gDQO.Lt.d?, a concentragdo de HAc foi baixa nos dois reatores, sendo
observada concentragGes inferiores a 30 mgHAc.L™ no RS-T e néo detecgdo no RS-M. Apesar
das concentracdes de HIsBu terem sido maiores no reator termofilico, verifica-se que o
acumulo desse intermediario ndo afetou o desempenho do reator, assim como a presenca de
demais metabolitos (furfural e HBu). De maneira geral, € possivel identificar no reator
termofilico maior variedade de metabdlitos do que no reator mesofilico, podendo essa
pluralidade de metabdlitos ser associada a menor diversidade de microrganismos presentes em

reatores termofilicos, e, portanto, menor capacidade de conversdo de diferentes AOV.
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4.3.3. Balanc¢o de DQO no RS-T e RS-M

Com o aumento da TCO de 2 para 20 gDOQ.L™.d?, as concentragdes de sdlidos
sollveis volateis (SSV) no RS-T e no RS-M variaram de 31,5 + 43,5 mg.L" a 268,2 +
169,2 mg.L ! e de 66,3 + 21,9 mg.L ! a 177,8 + 56,1 mg.L™, respectivamente. Ao analisar o
rendimento de metano no RS-M, identifica-se um acréscimo néo esperado ao atingir a TCO de
20 gDQO.L™.d%. Esse acréscimo poderia ser associado ao processo de endogenia, o qual pode
aumentar a liberacdo de metano por morte celular. No entanto, a quantidade de SSV no efluente
do RS-M em 20 gDQO.Ltd! (177,8 + 56,1 mg.L?) é menor do que na TCO de
15 gDQO.L1.d* (222,6 + 71,8 mg.L™?), indicando dessa forma menor lavagem de biomassa, e
menor morte celular. Portanto, a hipdtese de endogenia ndo se sustentaria. Além disso, ao
comparar as concentracdes de solidos volateis no efluente do RS-T e do RS-M observa-se o
mesmo perfil de comportamento, e ainda se constata menores valores de SSV nesses reatores
do que os determinados no reator de fase tnica, RU-T (83,00 - 309,75 mg.L™?).

Com relacdo ao balanco de DQO, atesta-se que o0 reator metanogénico sequencial
termofilico apresentou diferencgas percentuais entre a DQO efluente experimental (DQOkgex) €
a DQO efluente calculada (DQOkeq) entre 1,6 — 52,8%, enquanto no reator metanogénico
mesofilico tais diferencas foram entre 11,1 — 58,9%, conforme apresentado na Tabela 40. No
RS-T, as TCO de 5 e 10 gDQO.L*.d* foram as que apresentaram menor percentual de DQO
indiscriminada, inferior a 5%, e as TCO de 2 e 20 gDQO.L*.d! as condi¢Bes que forneceram
maior discrepancia (52,8% e 47,2%) entre o valor medido e o calculado com base nos
componentes do efluente que foram identificados.

No RS-M, a maior desigualdade também ocorreu nas TCO de 2 e 20 gDQO.L*.d?
(51,2% e 58,9%), e as menores diferencas entre 8 DQOEgex € DQOEeq foram exibidas nas TCO
de 10 gDQO.L1.d? (11,1%) e 15 gDQO.Lt.d? (14,5%). Nos reatores metanogénicos do
processo em dois estagios elevadas diferencas percentuais podem ser observadas no balango
de DQO devido aos altos consumo de DQO que este tipo de processo proporciona. Assim,
pequenas diferencas entre a DQO medida e a calculada, como por exemplo 132 mgDQO.L*
(DQOkex — DQOEeq = 52,8%), acabam representando uma elevada diferenca percentual.

As diferencas apresentadas nos balancos de DQO ainda podem ser associadas a erros

nas medidas e a ndo deteccdo de metabolitos pelo equipamento utilizado.
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Reator metanogénico sequencial termofilico — RS-T

TCO (gDQO.L.d?) 2 5 75 10 15 20
Carboidrato efluente (mgDQO.L™?) 21,7 30,7 77,7 84,2 199,6 191,6

Glicerol efluente (mgDQO.L™?) 53,7 51,1 55,5 53,7 70,6 64,6
SSV (mgbQO.L™) 42,3 64,5 108,2 95,8 240,9 360,1

HAc (mgDQO.L™?) - 32,1 - 30,8 45,9 3359

HPr (mgDQO.L?) - - - - 16,1 39,8

HLe (mgDQO.L?) - - - 25,2 - -

HIsBu (mgDQO.LY) - 67,7 - 189,0 265,0 377,8

HBu (mgDQO.L?) - - - - 19,4 85,2

Furfural (mgDQO.L™?) - - - - 38,7 29,7
DQOkex 249,7 252,6 4572 486,4 1248,7 2162,5
DQOkeq 117,7 246,0 2413 478,8 896,2 1484,8

DQOkEex — DQOkEeq (%0) 52,8 2,6 47,2 1,6 28,2 31,3

Reator metanogénico sequencial mesofilico — RS-M

Carboidrato efluente (mgDQO.L™?) 23,3 36,0 43,8 75,3 106,2 123,2
Glicerol efluente (mgDQO.L™) 55,7 52,9 48,9 50,4 61,0 63,5
SSV (mgDQO.L™) 89,1 96,5 93,9 77,2 299,0 238,8

HACc (mgDQO.L?) - - - - 2124 255,6

HPr (mgDQO.L 1) - - - - 75,7 107,4
HIsBu (mgDQO.L™) - - - 545 232 147,2

HFo (mgDQO.L?) _ - - 1,9 - -

DQOkex 3447 280,9 154,7 291,7 679,1 2276,7

DQOkeq 168,1 185,4 186,6 259,2 777,6 935,7

DQOEex — DQOEeq (%0) 51,2 34,0 -20,6 111 -14,5 58,9

SSV: sélidos suspensos volateis; HAc: acido acético; HPr:

acido propionico; HIsBu: &cido isobutirico; HBu: acido butirico; HLe: &cido levulinico; HFo:

acido férmico
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As DQO equivalentes (DQOeq) dos rendimentos de CH4 e a parcela de DQO do
afluente do reator que foi direcionada para o rendimento de CHs (%DQOcHs) no RS-T e no
RS-M estéo apresentadas na Tabela 41. Conforme indicado na Tabela 41, no RS-T, a TCO de
10 gDQO.L.d* foi a que proporcionou maior aproveitamento da DQO afluente para producéo
de CHa. No entanto, verifica-se valores similares entre 5 e 15 gDQO.L™.d}, permanecendo
com conversdes de 67,9 a 73,4%. No reator mesofilico, 0 maior consumo de DQO para
obtencdo de metano ocorreu na TCO 7,5 gDQO.L.d?, sendo utilizada 73,6% da DQO
afluente. Observa-se uso de 64,9 a 73,6% no intervalo 7,5 e 20 gDQO.L.d . Comparando
esses resultados com o melhor resultado apontado no reator de fase Unica (63,4%), constata-se

maior aproveitamento da DQO afluente nos reatores metanogénicos de dois estagios.

Tabela 41 — DQO afluente convertida a CHs no RS-T e RS-M

Reator metanogénico sequencial termofilico — RS-T

TCO (gDQO.L1.dY) 2 5 75 10 15 20
DQOeqg (mMgDQO.L?) 1083,5 3829,8 5067,7 7587,2 10874,4 12476,2
%DQOcH4 45,9 73,3 69,4 73,4 67,9 58,1
Reator metanogénico sequencial mesofilico — RS-M
TCO (gDQO.L1.dY) 2 5 75 10 15 20
DQOeq (MgDQO.LY) 1011,3 26152 54439 70204 102150 153084
%DQOcH4 42,5 51,9 73,6 67,8 64,9 69,9

4.3.4. Anélise da comunidade microbiana do RS-T e RS-M

As analises de sequenciamento das amostras retiradas do reator metanogénico
termofilico e do reator metanogénico mesofilico foram realizadas na TCO de 10 gDQO.L.d.
No RS-T foi identificado 97,9% dos microrganismos como pertencentes ao dominio Bacteria
e somente 2,1% ao dominio Archaea. Por outro lado, 0 RS-M exibiu dominio Bacteria
correspondente a 73,2% dos microrganismos e o dominio Archaea a 26,8%. Dessa forma,
devido a menor por¢do de microrganismos metanogénicos no RS-T, é possivel verificar como
as archaeas foram mais sensiveis a temperatura mais elevada. Entretanto, cabe ressaltar que
foram utilizados lodos diferentes para inoculacdo do RS-T e RS-M, e que tal fato pode ter
contribuido para a diferente distribuicdo na parcela de bactérias e archaeas. De toda forma,
observa-se no reator mesofilico maior diversidade de microrganismos do que no reator
termofilico. Assim, o Indice de Shannon e indice de Simpson para dominio bactéria no reator

mesofilico foi 4,7 e 0,9 e para o reator termofilico 3,4 e 0,7. Para 0 dominio archaea tais indices
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foram iguais a 3,8 e 0,8 para reator mesofilico e 3,3 e 0,7 para o termofilico, confirmando a
maior variedade de microrganismos no RS-M. Estes resultados estdo de acordo com o apontado
pela literatura que descreve os processos mesofilicos com maior diversidade microbiana e
processos termofilicos com maior seletividade (CREMONEZ et al., 2021).

A distribuicédo dos filos com abundancia relativa maior do que 1% no RS-T e RS-M ¢
apresentada na Figura 36. Com relacdo a distribuicdo taxonémica das bactérias, verifica-se a
nivel de filo no reator metanogénico termofilico o domininio de Firmicutes com abundéncia
relativa de 86,9%. Conforme descrito em Rajendran et al. (2020), grande parte das Firmicutes
apresentam sua temperatura 6tima na faixa termofilica. Além disso, bactérias pertencentes a
esse filo podem desenvolver uma oxidacdo sintrofica de acetato junto a metanogénicas
hidrogenotréficas (MOSBAK et al., 2016). Kim, Kim e Yun (2017) avaliaram a digestdo
anaerobia de residuos alimentares sob condi¢do termofilica e mesofilica, e verificaram em
ambas dominio do filo Firmicutes. No entanto, os autores observaram com o aumento da TCO
um dominio mais acentuado de Firmicutes no reator termofilico. Além de Firmicutes, foram
identificados os filos Proteobacteria (5,0%), Bacteroidetes (3,1%) e Nitrospirae (1,6%).

No reator mesofilico, Proteobacteria (49,5%) e Bacteroidetes (20,3%) foram os filos
que apresentaram maior abundancia relativa, estando em concordancia com Gomes et al.
(2021) que afirmaram que essas bactérias prevalecem em condi¢cBes mesofilicas.
Proteobacterias sdo conhecidas por serem bactérias consumidoras de glicose, propionato,
butirato e acetato (ARIESYADY; ITO; OKABE, 2007) e Bacteroidetes por atuar na etapa de
hidrélise, degradando proteinas e convertendo carboidratos em acetato (RIVIERE et al., 2009).
Spirochaetes (9,6%), Firmicutes (7,1%), Synergistetes (5.0%), Parcubacteria (3,5%),
Cloacimonetes (2,6%) e Actinobacteria (1,3%) também foram encontradas no reator
mesofilico, confirmando mais uma vez maior variedade de microrganismos neste reator do que

no reator termofilico, conforme ilustrado na Figura 36.
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Figura 36 — Abundancia relativa dos filos do dominio bacteria no RS-T e RS-M na TCO de
10 gDQO.L1.d e TDH de 24 h

Comparando a composi¢do do dominio bactéria do primeiro estagio com o do segundo
estagio, observa-se uma semelhanca entres os reatores termofilicos (RA-T e RS-T) com relacdo
ao predominio de Firmicutes (86,9% e 78,0%). No entanto, identifica-se maior abundancia
relativa de Proteobacterias no primeiro estagio (19%) do que no RS-T (5,0%). Tal fato pode
ser devido a alimentacdo do reator do primeiro estadgio apresentar maior quantidade de
substratos na forma de carboidratos e glicerol, enquanto o reator de segundo estagio é composto
por uma grande quantidade de AOV. Porém, com relacdo a distribuicdo dos principais filos do
RA-T e do RS-M, verifica-se uma discrepancia, sendo os filos Proteobacteria e Bacteroidetes
0s mais dominantes no RS-M. Cabe ressaltar que os reatores termofilicos (RA-T e RS-T) foram
inoculados com o mesmo lodo termofilico, enquanto o reator metanogénico mesofilico foi
inoculado com lodo mesofilico diferente do aplicado no RA-T e RS-T.

A nivel de género, no reator metanogénico termofilico, os Unicos géneros identificados
com abundancia relativa superior a 1% foram unidentified_Nitrospiraceae (1,6%) e
Blvii28_wastewater-sludge_group (1,2%). Bactérias da familia Nitrospiraceae séo descritas
como oxidantes de nitrito, ferro ferroso e redutoras de sulfato, e identificadas em reatores
anaerobios por seu papel na degradacdo de compostos organicos (DAIMS, 2014), enquanto
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Blvii28 wastewater-sludge _group sdo relacionadas a degradacdo de carboidratos para
producdo de H> e acetato (SU et al., 2014). Apesar de representarem uma baixa parcela das
bactérias do RS-T, verifica-se que esses microrganismos desempenham papel na producéo de
H> e AOV, que posteriormente podem ser convertidos em metano. O fato do RS-T ter sido
operado em pH alcalino pode ter contribuido para que bactérias comumente identificadas em
processos fermentativos, como Clostridium, Enterobacter e Lactobacillus, ndo tenham se
desenvolvimento expressivamente e, assim, apresentado baixas abundancias relativas (0,25%,
0,46% e 0,58%, respectivamente), uma vez que pH &cido é o mais apropriado para crescimento
desses microrganismos e realizacdo de suas atividades metabdlicas (GIRAUD; LELONG;
RAIMBAULT, 1991; FU; MATHEWS, 1999; ZIGOVA; STURDIK, 2000; FABIANO;
PEREGO, 2002; ZHU; YANG, 2004; KHANNA et al., 2011). No entanto, examinando a
distribuicdo dos microrganismos a nivel de familia, verifica-se elevada abundéancia relativa de
Defluviitaleaceae (76,8%). Defluviitaleaceae sdo bactérias conhecidas pela producédo de Hz e
producdo de acetato, formato, butirato e isobutirato na fermentacéo de glicose (JABARI et al.,
2012; MA et al., 2017). Assim, as concentracdes de &cido acético (28,8 mgHAc.L™?) e acido
isobutirico (103,8 mgHIsBu.L™?) verificadas no efluente do RS-T podem ser atribuidas a
atividade das bactérias pertencentes a familia Defluviitaleaceae.

No reator mesofilico foi possivel identificar uma maior quantidade de géneros com
abundancia relativa superior a 1%, sendo estes: Smithella (24,7%), Geobacter (18,4%),
unidentified_Spirochaetaceae  (9,0%), Lentimicrobium (7,8%), Blvii28 wastewater-
sludge_group (3,8%), unidentified_Synergistaceae (2,2%), Desulfomicrobium (1,9%) e
Aminivibrio (1,3%). As bactérias do género Smithella sdo degradadoras de propionato que
atuam sintroficamente com microrganismos metanogénicos (Methanospirillum hungateii) para
geracdo de metano (LIU et al., 1999). Porém, conforme apontado por Liu et al. (1999), a
producdo de metano gerada pelo sintrofismo entre esses microrgasnismos é menor do que o
produzido por Syntrophobacter (bactéria oxidante de propionato) e Methanospirillum
hungateii. Todavia, de acordo com os autores, o sintrofismo entre Smithella e
Methanospirillum resultou em maior concentracéo de acetato e baixa concentracdo de butirato.
Como ndo foi detectada concentracdo de acido propidnico no RS-M na TCO de
10 gDQO.L1.d%, pode-se assumir que o género Smithella, dominante no RS-M, colaborou para
total degradacédo de &cido propidnico e para producdo de metano por meio de sua atuacao
sintréfica junto a microrganismos metanogénicos. O menor rendimento de metano no RS-M
determinado nesta TCO pode ter sido resultante da atividade desses microrganismos, uma vez

que foi atestado producdo de metano mais baixa por meio da cooperagdo de Smithella e
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Methanospirillum (LIU et al., 1999). Smithella, Geobacter, Mesotoga e Syntrophobacter
também demonstraram uma relacéo sintréfica junto a Methanosaeta e Methanobacterium para
producdo de metano, segundo Liu et al. (2019). Geobacter foi identificada no RS-M com
abundancia relativa de 18,4% e sdo descritas na literatura como bactérias capazes de atuarem
na transferéncia direta de elétrons interespecies (DIET) junto a Methanobacterium e
Methanospirillum (LIN etal., 2017), Methanosaeta (ROTARU et al., 2014a) e Methanosarcina
(ROTARU et al., 2014b) a partir da degradacéo de etanol para conversdo em metano. Demais
microrganismos detectados no RS-M com abundancia relativa inferior a 10% também atuam
sintroficamente junto a microrganismos metanogénicos para producdo de metano. Os géneros
da familia Synergistaceae possuem capacidade de converter aminoacidos em AOV e contribuir
de maneira sintréfica com metanogénicas (FERGUSON; COULON; VILLA, 2016), sendo
observada sua presenca na digestdo anaerébia de &guas residuarias ricas em lipideos
(NAKASAKI et al., 2020). Desulfomicrobium sdo bactérias redutoras de sulfato capazes de
produzir acetato e CO2 em processos fermentativos (COPELAND et al., 2009), e apresentar
uma relacdo sintréfica com metanogénicas acetoclasticas, com por exemplo Methanosaeta
(ZHANG et al., 2019). A familia Spirochaetaceae também foi descrita na literatura como
microrganismos que atuam na degradacdo sintrofica de acetato (WANG et al., 2018; Yl et al.,
2020). Assim, pode-se presumir que 0s principais géneros dominantes no RS-M atuaram
sintroficamente com microrganismos metanogénicos para produ¢éo de metano.

Com relagdo ao dominio archaea verifica-se que o filo Euryarchaeota foi o mais
abundante em ambas as amostras e apresentou abundancia relativa de 23,9% no RS-T e 63,3%
no RS-M. Ressalta-se que aproximadamente 76% e 37% de abundéancia relativa das amostras
do RS-T e RS-M foram classificadas para o dominio archaea, no entanto, ndo foram
classificados a nivel de filo, classe e género. Na Figura 37 sdo apresentados 0s géneros com
abundancia relativa acima de 1% que foram identificados no RS-T e RS-M na TCO de
10 gDQO.L1.dt. Verifica-se que o reator mesofilico apresentou maior variedade de
microrganismos do que o reator termofilico, em concordancia com os indices de diversidade
apresentados previamente (indice de Shannon 3,3 para o RS-T e 3,8 para 0 RS-M). Franke-
Whittle et al. (2014) analisaram a influéncia de elevadas concentra¢cbes de AOV em lodo
mesofilico e termofilico e, assim como neste estudo, observaram maior variedade de
microrganismos no reator mesofilico, sendo estes Methanosarcina, Methanoculleus,
Methanobacterium e Methanosaeta, enquanto o reator termofilico foi dominado por

Methanothermobacter.
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Figura 37 — Abundancia relativa dos géneros das archaeas metanogénicas identificadas no
RS-T e RS-M na TCO de 10 gDQO.L*.d*e TDH de 24 h

No reator termofilico, o género Methanothermobacter foi o que apresentou maior
abundancia relativa de 21,2%. Methanothermobacter sdo archaeas metanogénicas termofilicas
que produzem CHs a partir de CO. e H», e sdo frequentemente dominantes em processos
termofilicos nos quais ocorre a inje¢cdo de Hz para melhoramento na producdo de CHs
(FONTANA et al.,, 2018b; LI et al., 2020). Fontana et al. (2018b) avaliaram a digestao
anaerobia de soro de queijo com injecdo de H. para estimular a producdo de CH4 em reator
CSTR sob condic¢do termofilica em processo em estagio Unico e em dois estagios. Os autores
observaram maior abundancia relativa do género Methanothermobacter nos dois reatores
metanogénicos, porém no reator de segundo estagio foi verificada relagdo sintrofica entre
Coprothermobacter e Methanothermobacter. A predominancia de Methanothermobacter
também pode ser verificada sob elevadas TCO (ZHANG et al., 2019). Zhang et al. (2019)
estudaram a digestdo anaerobia de residuo de coalhada de soja sob condicéo termofilica e
mesofilica e verificaram com aumento na TCO uma mudanca na comunidade microbiana.

Assim, os autores constataram no reator mesofilico o predominio de Methanolinea em baixa
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TCO e em altas TCO as metanogénicas  Methanomassiliicoccus e
Candidatus_Methanofastidiosum prevaleceram sobre os demais microrganismos, enquanto no
reator termofilico o dominio passou de Methanolinea para Methanothermobacter. Observando
a comunidade metanogénica no RS-T (Figura 37) verifica-se o predominio de archaeas
hidrogenotrdéficas, ndo sendo detectadas com abundancia relativa superior a 1% metanogénicas
exclusivamente acetoclasticas. De acordo com Pasalari et al. (2021), a temperatura exerce um
importante papel na estrutura da comunidade microbiana, sendo que o processo termofilico
adaptativo favorece o estabelecimento de archaeas hidrogenotréficas e inibe o
desenvolvimento de archaeas acetoclasticas.

No RS-M, o género dominante foi Methanobacterium com 50,7% de abundancia
relativa. No RS-T também foi identificado Methanobacterium, porém em menor abundéncia
relativa (2,0%). Methanobacterium sdo archaeas metanogénicas hidrogenotroficas
frequentemente identificadas em reatores metanogénicos (PASALARI et al., 2021). A alta
abundancia relativa de Methanobacterium no RS-M pode ser devido as relagdes sintroficas que
esses microrganismos podem estabelecer com as bactérias Smithella e Geobacter, (LIN et al.,
2017; LIU et al., 2019), as quais foram as bactérias de maior abundéncia relativa no RS-M.
Ainda foram detectados no reator mesofilico os géneros Methanosaeta (5,8%),
Methanobrevibacter (4,5%) e Methanosarcina (1,1%).

Conforme pode ser observado nos dois reatores metanogénicos do processo em dois
estagios, 0s microrganismos hidrogenotréficos compuseram a maior parcela dos
microrganismos identificados, independente da temperatura. Este resultado esta de acordo com
estudos prévios a respeito da digestdo anaerdbia de soro de queijo no qual hidrogenotroficos
demonstraram maior dominio tanto em condicdo termofilica quanto em condi¢do mesofilica
(TREU et al., 2019). Demais trabalhos da literatura também apontam o predominio de géneros
produtores de CH4 a partir de CO2 e Hz na digestdo anaerdbia de soro de queijo (FONTANA
et al., 2018b; CHARALAMBOUS et al., 2020) e de glicerol (YANG; TSUKAHARA,;
SAWAYAMA, 2008; WATANABE et al., 2013). O fato de microrganismos metanogénicos
consumidores de H. terem sobressaido aos microrganismos acetoclasticos na co-digestdo
anaerodbia de soro de queijo e glicerol em dois estagios pode indicar que o consumo de acido
acetico tenha ocorrido por bactérias oxidantes de acetato sintrofico (SAOB).

Analisando os microrganismos identificados no RS-T e RS-M, verifica-se que o
dominio do filo Firmicutes aliado a archaeas metanogénicas do género Methanothermobacter
no RS-T favoreceu a producdo de metano gerando rendimento de 269,9 mL CH..gDQO™,

superior ao rendimento de 244,4 mL CHs.gDQO™ observado no RS-M, cuja comunidade
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microbiana foi composta em sua maioria por bactérias do filo Proteobacteria e archaea do
género Methanobacterium.

Conforme discutido anteriormente, condicdo termofilica pode provocar uma selecéo de
microrganismos, que, se estiverem adaptados ao ambiente podem beneficiar a producdo de
metano, porém, caso nao estejam e apresentem interacdes ineficientes, podem levar a
instabilidades (RAMOS et al., 2021). Assim, a maior diversidade constatada no reator
mesofilico pode ter beneficiado o processo anaerébio em elevada TCO (20 gDQO.L1.d?Y), na
qual maiores concentragcdes de AOV foram inseridos. Conforme descrito previamente, no
RS-M foram identificados géneros oxidantes de propionato e acetato (Smithella e
Spirochaetaceae), além de bactérias que realizam DIET (Geobacter) e atuam sintroficamente
com metanogénicas hidrogenotrdficas. Assim, o maior rendimento de metano no RS-M em
20 gDQO.Lt.d? (273,2 mL CH4.gDQO™) em comparagdo com o RS-T em 20 gDQO.L.d?
(226,4 mL CH4.gDQO™) pode ser devido a maior diversidade e versatilidade dos

microrganismos encontrados na condi¢do mesofilica.

4.4. Comparacdo do processo em um estagio e do processo em dois estagios na producao
de CHg4

Neste topico sera realizada uma andlise de qual configuracéo foi energeticamente mais
produtiva para 0 processo: a operacdo em um estagio ou em dois estagios. No entanto, essa
comparacdo serd realizada utilizando os resultados do RS-T e do RS-M, e somente 0s
resultados do estudo do efeito da concentracdo de substrato no RU-T, ja que néo foi avaliado
0 TDH no processo em dois estagios.

Ao comparar os rendimentos de metano obtidos na operacdo em dois estagios com os
rendimentos fornecidos na operacdo em estagio Unico, verifica-se que o processo em dois
estagios possibilita melhor performance do reator, conforme exibido na Figura 38. Com
excecdo das taxas de carregamento de 5 e 10 gDQO.L.d?, nas quais o rendimento no RS-M
e no RU-T foram 192,3 mL de CH4.gDQO™? e 219,6 mL de CHs.gDQO™ na TCO de
5gDQO.LYd? e 2444 mL de CHs..gDQO? e 253,0 mL de CH..gDQO™! na TCO de
10 gDQO.L1.d?, em todas as demais TCO o rendimento de metano foi maior nos reatores

metanogénicos sequenciais do que no reator metanogénico de estagio Unico.
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Figura 38 - Comparacdo do rendimento de metano observado no RS-T, RU-T e RS-M nas
TCOde2a20gDQO.Lt.d?e TDH de 24 h

O reator sequencial termofilico, RS-T, foi o reator que apresentou o maior
desempenho entre as taxas de carregamento de 2 gDQO.L1.d* a 15 gDQO.L.d%. Rendimento
médio de 269,9 mL de CH4.gDQO™ foram observados nas TCO de 5 e 10 gDQO.L™.d%, sendo
este 6,7% e 10,4% maior do que o obtido nos reatores metanogénico de fase Gnica e sequencial
mesofilico, respectivamente. A TCO de 10 gDQO.L.d! foi utilizada para realizagio desses
calculos em razéo da quantidade de matéria organica a ser tratada.

Conforme discutido anteriormente, nos reatores termofilicos, RU-T e RS-T,
observou-se a mesma tendéncia para o rendimento de CHs em ambos o0s reatores. Dessa
maneira foram constatados crescimentos no rendimento a medida que maiores taxas de
carregamento foram impostas no reator até atingir um ponto de maximo, e, posteriormente,
apresentar um decaimento em decorréncia de elevacbes na TCO. Tal fato pode ser devido a
intensificacdo da formacdo de produtos intermediarios, como &cido acético, acido butirico,
dentre outros metabdlitos, a medida que maiores taxas de carregamento foram inseridas no
reator. Esses intermediarios sdo consumidos para producdo de metano, possibilitando
incrementos na producdo de biogés. Porém, o aumento de substratos pode gerar acimulo
demasiado de metabdlitos, e afetar negativamente os microrganismos envolvidos no processo.
Este mesmo comportamento foi visualizado por Ramos e Silva (2020), Zhong, Stevens e
Hansen (2015), Jo, Kim e Lee (2016) e Tangkathitipong et al. (2017). Entretanto, ao contrario
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do que aconteceu com os reatores termofilicos, o reator metanogénico sequencial mesofilico
ndo teve um comportamento constante em relacdo ao decréscimo do rendimento apos
apresentar seu maximo na TCO de 7,5 gDQO.L™.d%. Assim, diferente do que era esperado, na
TCO de 20 gDQO.L1.d?, 0 RS-M forneceu rendimento de 273,2 mL de CH4.gDQO, sendo
este 0 maior rendimento dentre todos os reatores.

Na Figura 39 tém-se um comparativo entre as PVM produzidas pelos trés reatores
metanogénicos. Assim como ocorreu com o rendimento, o RS-T também apresentou maiores
producbes volumétricas dentre o0s reatores metanogénicos até atingir a TCO de
15 gDQO.L%.d?, produzindo 170,8 mL de CHs.Lt.h? ou 4,1 L de CHsL™.d?. Na TCO de
20gDQO.LYd?, o reator sequencial mesofilico, RS-M, forneceu a maior PVM,
241,2 mL de CHs.L2.h"! ou 5,8 L de CH4.L.d™. Isto pode estar relacionado ao aumento da
complexidade do processo, decorrente da elevada concentracdo de substrato imposta no reator,
20 gDQO.L?. A diversidade microbiana presente em temperaturas mesofilicas pode ter sido
favoravel a produgdo de CHs4 em concentragdes de substratos mais elevadas, enquanto a
temperatura na faixa termofilica pode ter selecionado microrganismos que seguiram por rotas
diferentes ao serem submetidos a uma maior carga operacional. As anlises para determinacao
da comunidade microbiana presente nos reatores ndo foram realizadas em todas as condicdes.
Porém, ao ser comparada a diversidade microbiana da TCO de 5 e 10 gDQO.L™.d" no reator
termofilico de fase Unica, identifica-se menor variedade com o aumento da concentracéo,
diminuindo o indice de Shannon de 4,730 para 4,143, o que aponta a selecdo dos
microrganismos. Esta hipdtese também estd de acordo com a variedade de metabdlitos
detectados no efluente dos reatores metanogénicos sequencias na TCO de 20 gDQO.L.d™.
Conforme detalhado anteriormente, no reator termofilico observa-se maior diversidade de
metabdlitos, o que pode indicar a selecdo de microrganismos que ndo seriam capazes de
converter os produtos intermediarios em CH4, enquanto no reator mesofilico verifica-se menor
variedade, fato que pode ser relacionado a uma comunidade microbiana mais heterogénea,

apropriada para utilizacdo de diferentes metabdlitos.
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Figura 39 - Comparacdo da producdo volumétrica de metano observada no RS-T, RU-T e RS-
M nas TCO de 2 220 gDQO.L1.d e TDH 24 h

O fato do reator sequencial termofilico ter apresentado desempenho superior ao reator
mesofilico até a TCO de 15 gDQO.L1.d?, também pode estar associado ao emprego da
temperatura de 55°C, uma vez que elevadas temperaturas favorecem a cinética das reacoes
(MAO et al., 2015).

Durante a operacdo continua dos reatores ocorreram algumas quedas de energia. Para
0 RS-M, tais quedas ndo acarretaram problemas, ja que este reator se encontrava em
temperatura ambiente. Em contrapartida, a temperatura dos reatores termofilicos caia
bruscamente, o que pode ter afetado a performance do RS-T e do RU-T. Choorit e Wisarnwan
(2007) analisaram a influéncia da temperatura na digestdo anaerdbia de efluente de dleo de
palma (POME) em reatores CSTR. Os autores verificaram que o reator termofilico (55°C) era
sensivel a perturbacdes na temperatura, possivelmente devido a inducdo de um desequilibrio
temporario de microrganismos no reator. Além disso, com decréscimos na temperatura, maior
concentragdo de acidos eram observadas. J& o reator mesofilico ndo apresentou mudancas
significativas nos parametros medidos com as variagdes na temperatura.

Na Tabela 42 é apresentado um resumo com 0s principais resultados obtidos no estudo
do efeito da concentragdo de substratos para o processo termofilico em fase Unica e o processo
em duas fases empregando reator acidogénico termofilico e reator metanogénico sequencial

termofilico/mesofilico. Ressalta-se que os dados apresentados na Tabela 42 ndo sdo os
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melhores resultados para cada pardmetro indicado, e sim, os valores que foram observados na

fase que apresentou 0 melhor rendimento de cada reator.

Tabela 42 - Principais resultados obtidos no RA-T, RS-T, RS-M e RU-T

] . Processo em
Processo em dois estagios .
estagio unico
Pardmetros RA-T RS-T RS-M RU-T
TCO (gDQO.L.d?) 90 10 20 10
Remocéo de DQO
4,7 95,3% 89,6% 87,7%
(%)
%H, / %CH4no
L 51,9 % de H. 67,7% de CH4 67,4% de CH,4 65,8% de CH4
biogéas
1,7 mmol 269,9 mL 273,2mL 253,0 mL
HY/MY
H,.gDQO?* CH..gDQO! CH,.gDQO! CH,.gDQO!
PVH/PVM 39LHLYd?! | 3,2L CHaLtd? | 58LCHsLtd? | 3,2L CHsLtd?

HY: rendimento de hidrogénio; MY: rendimento de metano; PVH: produgdo volumétrica de hidrogénio; PVM:

producdo volumétrica de metano

Verifica-se que além de proporcionar recuperacgdo energética de H, e CHa, a operacao
em dois estagios também promoveu uma conversdo eficaz da matéria organica. Comparando
os resultados do RU-T na taxa de carregamento de 10 gDQO.L™.d* e do RS-M na TCO de
20 gDQO.L1.d?, conforme exposto na Tabela 42, observa-se que no RS-M, mesmo com o
dobro da carga organica do RU-T, a remocdo de matéria organica foi de 89,6% enquanto no
reator de estagio Unico 87,7% da DQO foi degradada.

Perante 0 que foi apresentado, conclui-se que a operagdo em dois estagios exibiu
melhor desempenho do que a operacdo em estagio unico, fornecendo maiores producdes de
CHjs, estando de acordo com o esperado ao separar as fases acidogénica e metanogénica e
aplicar as condi¢cdes mais adequadas para cada etapa.

Realizando uma andlise estatistica (teste de Fischer) com nivel de significancia 0,05,
verifica-se que os rendimentos maximos observados em cada um dos reatores metanogénicos,
ou seja, 253,0 mL CH.gDQO! no RU-T, 269,9 mL CH4.gDQO?! no RS-T e
273,2 mL CH4.gDQO™ no RS-M néo diferem significativamente. Porém, ao realizar a mesma
avaliagéo estatistica com os resultados de PVM indicadas na Tabela 42, atesta-se que as médias
do RS-T e RU-T ndo foram significativamente diferentes entre si, mas foram
significativamente diferentes da média do RS-M. Assim, dentre as estratégias adotadas neste

estudo, o uso do reator acidogénico termofilico seguido de reator metanogénico sequencial
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mesofilico foi mais apropriada do que 0 processo em estagio Unico sob condigédo termofilica,
possibilitando incrementos no rendimento e producéo volumétrica de CH4 de 8,0% e 81,3%,
respectivamente. Esta comparacgéo foi feita utilizando os dados correspondentes a TCO que
forneceu maior rendimento para cada reator, 20 gDQO.L™.d* para 0 RS-M e 10 gDQO.L.d*
para o RU-T.

Ao considerar os resultados referentes a avaliacdo do efeito do TDH, verifica-se que
os resultados alcangados no RU-T foram superiores até mesmo aos observados no processo em
dois estagios. Como o processo em estagio Unico apresentou consideravel aumento na producao
de biogas ao diminuir o TDH, acredita-se que 0 processo em dois estagios também forneca
incrementos com o decréscimo no TDH ja que, como demonstrado nesse estudo, a separacédo
da etapa acidogénica da metanogénica possibilitou um processo com menores instabilidades,
menor acidificacdo e incrementos na producéo de metano.

Analisando os resultados deste estudo para uma futura ampliacédo de escala, verifica-
se gque 0 processo em dois estadgios apresentou um intervalo 6timo de operacdo (5 a
20 gDQO.L*.d?) no qual alteragdes na TCO néo implicaram na perda de eficiéncia do sistema,
0 que demonstra a robustez que o reator RALF possui e a versatilidade do processo. Destaca-
se ainda, conforme discutido anteriormente para o reator metanogénico de fase Unica, que o
monitoramento da concentracdo afluente dos substratos se mostrou mais importante para o
processo do que 0 monitoramento da vazdo, uma vez que a concentracdo apresentou maior

sensibilidade a alterac6es do que o TDH.

4.5. Potencial energético

A determinacdo do potencial energético (PE) de cada processo foi feita utilizando a
média das producles diarias de H> e CHs. Considerou-se para tal o PCl do H> igual a
120905 kJ.kg™* e do CH4 50162,5 kJ.kg™? (NBR 15213). Na Tabela 43 sdo expostos os valores
da média de producdo diaria de cada biocombustivel para todas as TCO aplicadas.

Como pode ser observado na Tabela 43, conclui-se que 0 processo com 0 arranjo
reator acidogénico termofilico seguido de reator metanogénico sequencial mesofilico foi o que
forneceu os maiores valores energéticos, produzindo 55,1 kJ.d* no RA-T e 377,5 kJ.d* no
RS-M na TCO de 20 gDQO.L.d?, totalizando 432,6 kJ.dX. Dessa maneira, a recuperagio
energética com a configuracdo RA-T + RS-M foi cerca de 23,5% superior a obtida com o
emprego do processo em dois estagios termofilico, RA-T seguido do RS-T (em 15 gDQO.L™Y),
e 30,2% maior do que o processo termofilico em estagio Gnico, RU-T (em 10 gDQO.L ! e TDH
16 h). Em termos de energia produzida por grama de DQO aplicada, a TCO de 20 gDQO.L.d*
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gerou 193,4 J.gDQO %4 no reator acidogénico e 8765,8 J.gDQO i No reator metanogénico
mesofilico, resultando em um total de 8959,3 J.gDQO 4y, sendo aproximadamente 2 vezes a

producdo energética do reator de estagio Unico.

Tabela 43 - Potencial energético do RA-T, RS-T, RU-T e RS-M nas TCO estudadas

RA-T RS-T
(gDQ-Igf'l_ d) Producéo _clie PEH-Zl Producéo df CH,4 PECF-.f Energia Iotal
(RA-T/RS-T) Hz (mL.h™) (kJ.dh (mL.h?) (kJ.dh (kJ.dh
60/2 - - 39,4 31,1 67,5
60/5 - - 129,5 102,3 138,7
60/7,5 - - 189,7 149,8 186,2
60/10 139,6 36,4 265,3 209,5 246,0
90/15 319,2 83,3 338,2 267,1 350,3
120/20 211,3 55,1 364,3 287,7 342,8
RA-T RS-M
TCO « « .
(gDQO.Ld") Produgéo _?e PEH.21 Producéo d? CHas PECT Energia Iotal
(RA-T/RS-M) H, (mL.h') (kJ.dh (mL.h™ (kJ.d™ (kJ.d™h
60/2 - - 35,6 28,1 64,6
60/5 - - 65,7 51,9 88,3
60/7,5 - - 164,7 130,1 166,5
60/10 139,6 36,4 264,7 209,1 245,5
90/15 319,2 83,3 2445 193,1 276,4
120/20 211,3 55,1 478,0 3775 432,6
RU-T
TCO TDH Producéo de CH4 Producdo energética
(gDQO.L.dY) (h) (mL.hY) (kJ.d?)
2 24 23,8 18,8
5 24 75,6 59,7
7,5 24 155,2 122,6
10 24 265,5 209,7
15 24 287,9 227,4
20 24 253,0 199,8
12 20 372,6 294,3
15 16 420,8 332,3

Considerando que o reator acidogénico tem a capacidade de produzir
0,024 mol de H2.gDQO™?, conforme discutido na se¢do 4.2.1, e o poder calorifico inferior (PCI)
do hidrogénio seja 241,81kJ.mol? (NBR 15213), tem-se uma producdo tedrica de
5,8 kJ.gDQO™. No reator metanogénico, a producéo tedrica equivale a 350 mL de CH4.gDQO™
e 0 PCI do metano 802,6 kJ.mol™ ou 50,16 kJ.g™%, assim 11,5 kJ.gDQO™* podem ser formados.
Dessa forma, a recuperacdo energética teorica do processo em dois estagios se torna

17,3 kJ.gDQO 4. Sendo assim, o processo em duas fases estudado neste trabalho recuperou



181

51,8% da energia fornecida pelos substratos. Comparando somente o desempenho do reator
metanogénico, observa-se uma recuperacao ainda maior, cerca de 76,2% da energia possivel
de ser fornecida na fase metanogénica.

Lie Li (2019) observaram recuperacdes energéticas entre 59,98% e 71,06% utilizando
agua residuaria de melaco de cana-de-acucar como fonte de carbono e TCO de 18 a
36 gDQO.L™.d. Cheng et al. (2016) obtiveram eficiéncia de conversio de energia de 56,6%
estudando a co-digestdo de residuo alimentar e lodo de esgoto.

Observa-se na literatura conversbes de energia por grama de DQO aplicada
semelhantes a producéo de 8959,3 J.gDQO i verificada neste trabalho. Ramos e Silva (2020)
atestaram ganho energético de 6902 J.gDQO4pii na TCO de 10 gDQO.L™.d* investigando a
digestdo anaerdbia da vinhaca de cana de agticar em processo dois estagios. Também estudando
a vinhaca de cana-de-aclcar em dois estagios, Ferraz Junior et al. (2016) obtiveram
6600 J.gDQO4pii & Fuess et al. (2017) observaram producéo de 9780 J.gDQO 4pii. Volpini et
al. (2018) constataram recuperacdo de 13,6 kJ.gDQO4pii, 0 que corresponde a um aumento de
38,8% em relacdo ao processo em estagio unico.

Lovato et al. (2020) avaliando a co-digestdo de soro de queijo e glicerina em dois
estagios averiguaram ganho de 7,0 kJ.gDQO™. Contrariamente ao apurado neste trabalho e nos
trabalhos de Ramos e Silva (2020), Ferraz Junior (2016), Fuess et al. (2017) e Volpini et al.
(2018), o processo em uma fase exibiu maior produg@o de energia do que o realizado com
separacéo de fases, gerando 12,0 kJ.gDQO™.

Dessa maneira, conclui-se que o processo em dois estagios para a co-digestao de soro
de queijo e glicerol foi mais vantajoso energeticamente do que a realizacdo da digestdo
anaerobia em estagio unico. Além disso, a adogdo de condicdo termofilica em reator
acidogénico no primeiro estagio, seguido de reator metanogénico mesofilico no segundo
estagio decorreu em melhores resultados. Ressalta-se que neste trabalho ndo foi realizado o
calculo da energia liquida gerada, porém para determinacdo da energia liquida e posterior
andlise da viabilidade econdmica do processo deve-se levar em consideracdo o gasto energético

para aquecimento dos reatores termofilicos.
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5. CONCLUSOES

Diante dos resultados observados nesta pesquisa, pode-se concluir que a co-digestdo
do soro de queijo com o glicerol é uma alternativa adequada para o tratamento e recuperacéo
energeética desses subprodutos, oferecendo bom rendimento e producdo volumétrica de Hz e
CHg ao comparar com resultados da literatura.

O aumento na TCO por meio de acréscimos na concentracdo de substratos foi
favoravel a producédo de Hz e CH4, mostrando-se coerente com o proposto na Hipotese 1 deste
trabalho. No reator acidogénico, o maximo rendimento e producdo volumétrica de H>
ocorreram na TCO de 90 gDQO.L.d?, sendo iguais a 46 mL H2.gDQO™e 3,9 L Ha.Lt.d?,
respectivamente. O maior rendimento de CHs nos reatores metanogénico sequencial
termofilico (269,9 mL CH..gDQO?) e metanogénico termofilico de estagio Unico
(253,0 mL CH4.gDQO™) ocorreu na TCO de 10 gDQO.L'd?, enquanto no reator
metanogénico sequencial mesofilico foi na TCO de 20 gDQO.L™.d?(273,2 mL CH4.gDQO™).
Ja a maxima PVM no reator metanogénico de estdgio unico foi observada na TCO de
15 gDQO.L1.d1 (3,5 L CHa.Lt.d?) e nos reatores metanogénicos de dois estagios na TCO de
20 gDQO.Lt.d? (4,4 L CHa.Lt.d™ para o reator termofilico e 5,8 L CHa.L™.d* para o reator
mesofilico).

Com relacgdo ao efeito do TDH no reator metanogénico de estagio Unico observa-se
que o decréscimo de 24 h para 16 h ndo afetou a remoc¢do de matéria organica e consumo de
substratos. Porém, a aplicacdo de TDH inferiores a 24 h resultou em maiores producdes de
biogds, sendo o maximo rendimento de metano exibido no TDH de 20 h
(292,5 mL CH4.gDQO™) e a maior PVM no TDH de 16 h (5,1 L CH4.L1.d?), demonstrando
como o reator RALF pode ser operado de forma estdvel em baixos TDH. Este resultado
contradiz a Hip6tese 2, na qual foi suposto a ocorréncia de instabilidades no processo e queda
de desempenho em funcdo do emprego de menores TDH.

Comparando 0s processos em estagio Unico e em dois estagios, verifica-se que o
processo em estagio Unico resultou em concentracBes mais elevadas de acidos organicos
volateis do que o processo em dois estagios. No que diz respeito a conversao de carboidratos e
glicerol, os reatores mostraram bom desempenho em todas as fases, alcancado consumos
superiores a 90%. A remocdo de matéria organica foi mais eficiente com a separacéo de fases,
variando entre 89 — 95% e 86 — 98% nos reatores metanogénicos sequenciais termofilico e
mesofilico, respectivamente, enquanto no processo em estagio Unico a remoc¢édo de DQO variou
entre 63 — 88%. Com relacdo ao rendimento e produgdo volumétrica de metano, observou-se

melhor performance do processo em dois estagios. Tais fatos podem ser decorrentes de um
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maior desequilibrio entre a producdo de é&cidos e a atividade dos microrganismos
metanogénicos no processo em estagio Unico, além do fato da separacao de fases no processo
em dois estagios possibilitar a operacao dos reatores nas condi¢cdes mais adequadas para cada
grupo de microrganismos. Dessa forma, a Hipotese 3, a qual refere-se ao melhor desempenho
do processo em dois estagios em comparag¢do com o0 processo em estagio unico, foi confirmada,
sendo a produgéo de Hz no reator acidogénico associada a maior abundancia relativa do género
Thermoanaerobacterium e presenca dos géneros Clostridium e Pseudomonas. Nos reatores
metanogénicos, Methanothermobacter foi o género com maior abundancia relativa no reator
metanogénico sequencial termofilico, enquanto no reator metanogénico sequencial mesofilico
e reator metanogénico termofilico de estagio Unico o género Methanobacterium foi o mais
abundante. Em todos os reatores metanogénicos verificou-se maior abundancia relativa de
archaeas metanogénicas hidrogenotroficas, o que pode indicar que a producdo de CHa tenha
ocorrido preferencialmente pelo consumo de CO; e Ho.

No processo em dois estagios, verificou-se que a condicdo termofilica no reator
metanogénico de segundo estagio exibiu melhores resultados do que a mesofilica até a TCO
de 15 gDQO.L1.d?, e que a partir desta TCO, o reator mesofilico passou a apresentar melhor
desempenho, contradizendo a Hipotese 4 de que o reator metanogénico sequencial termofilico
apresentaria resultados superiores ao reator metanogénico sequencial mesofilico em todas as
condicOes. Este comportamento pode ser devido a maior diversidade de microrganismos em
reatores mesofilicos, que possibilita maior versatilidade em relacdo a conversdo de diferentes
intermediarios produzidos na acidogénese. Contrastando a operacdo do reator metanogénico
sequencial mesofilico com a operacéo do reator metanogénico termofilico de estagio Unico em
suas melhores condicdes, verifica-se incrementos de 8% e 81,3% no rendimento e producgéo
volumétrica de CHas, respectivamente. Analisando de maneira energética os processos de
digestdo anaerdbia apresentados neste trabalho, verifica-se que a TCO de 20 gDQO.Lt.d?
imposta na configuracdo em dois estagios, reator acidogénico termofilico + reator
metanogénico sequencial mesofilico, possibilitou a producdo de 432,6 kJ.d?, sendo esta a

maior produgdo dentre as demais.
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6. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Diante dos resultados observados neste trabalho, sugere-se para realizacdo de

trabalhos futuros:

>
>

Avaliar o decréscimo do TDH nos reatores metanogénicos do segundo estégio;
Aplicar maiores concentragdes de substrato (> 20 gDQO.L?) no reator
metanogénico mesofilico do processo em dois estagios;

Variar a proporc¢do dos substratos na co-digestdo de soro e queijo e glicerol em
reator RALF,;

Investigar a populacdo microbiana na melhor condicdo do reator mesofilico (20
gDQO.L e TDH de 24 h), e nas demais fases avaliadas;

Aplicar residuos in natura (soro de queijo coletado de laticinios e glicerol bruto);
Realizar a avaliagdo econdmica dos processos e determinacdo da configuragédo

(estagio Unico ou dois estagios) mais adequada economicamente.
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