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RESUMO

Este trabalho avaliou o efeito de parametros operacionais e da configuracdo de estagios no
desempenho e na viabilidade energética da digestdo anaerdbia da vinhaca de cana-de-acucar
em reatores anaerobios de leito fluidizado. O trabalho consistiu de dois estudos. O primeiro
avaliou o efeito do tempo de detengdo hidraulico (TDH) (18 h a 10 h) na producdo de CHs4 e
remocao de carga organica no segundo estagio metanogénico termofilico (55 °C) do sistema
de dois estagios. Baseado nesses resultados, o segundo estudo investigou o efeito do aumento
da taxa de carregamento organico (TCO) (2,7 a 24,7 kg DQO.m3.dia') em reatores
metanogénicos de segundo estagio termofilico (55 °C) e mesofilico (30 °C) alimentados pelo
mesmo estagio acidogénico termofilico (55 °C). Todos os sistemas foram comparados com
sistemas de um estagio metanogénico termofilico (55 °C). Além da producdo de H:
(rendimento méaximo de 0,70 + 0,08 mmol H..g DQO™ na TCO de 90 kg DQO.m>3.dia), as
maiores produtividades de CHs (PVM) foram observadas nos sistemas de dois estagios
(2,71 £0,26 L CHs.dia®.L? a 3,18 +0,29 L CHadia®.L?) na faixa de TCO de 13,3 a
21,6 kg DQO.m3.dia!, em reatores metanogénicos termofilicos, e na TCO de
24,7 kg DQO.m>3.dia* no reator mesofilico. Apesar do beneficio da reducdo do TDH, o
aumento da TCO modificou o desempenho dos reatores metanogénicos de formas distintas.
Enquanto o rendimento e a PVM da condicdo termofilica foram reduzidos com o aumento da
TCO para 24,7 kg DQO.m3.dia?’, a PVM do reator mesofilico foi maxima, indicando
estabilidade operacional mesmo em condi¢6es de sobrecarga organica. Entretanto, as maiores
PVM néo corresponderam em maiores producdes de energia, principalmente nos sistemas
termofilicos que foram inferiores ao sistema de um estagio. O sistema de um estagio foi
estimado com 40567 m® produzindo de 28 MW (2,5 MW por milhdo de tonelada de cana),
com rendimento energético de 10850 kJ.kg DQOrem™. A melhor alternativa a esse sistema foi
recircular o efluente do reator metanogénico mesofilico no afluente do reator acidogénico
termofilico, projetando um reator acidogénico de 1424 m* e um reator de segundo estagio de
32.387 m3, produzindo 28,8 MW (2,6 MW por milhdo de tonelada de cana) com rendimento
energético de 10777 ki.kg DQOrem™®. Portanto, é recomendado o aproveitamento energético
da vinhaca de cana-de-acUcar pela biodigestdo em reatores anaerdbios de leito fluidizado em
sistema em dois estagios com reator acidogénico termofilico (TCO 90 kg DQO.m3.dia?) e
reator metanogénico de segundo estagio mesofilico (TCO 8 kg DQO.m>3.dial).

Palavras-chave: Biohidrogénio, biometano, carga organica, viabilidade energética, estimativa

de aumento de escala






ABSTRACT

This research evaluated the effect of operational parameters and of stage integration on the
performance and energetic feasibility of the anaerobic digestion of sugarcane vinasse in
anaerobic fluidized bed reactors. The research consisted of two studies. The first one
investigated the effect of hydraulic retention time (HRT) (18 h to 10 h) on the CH4 production
and organic load removal of the thermophilic (55 °C) methanogenic reactor of a two-stage
digestion system. Based on these results, the second study evaluated the increase of organic
loading rate (OLR) (2.7 a 24.7 kg COD.m3.day ) on thermophilic (55 °C) and mesophilic
(30 °C) methanogenic reactors fed by the same acidogenic thermophilic reactor (55 °C). All
systems were compared with single stage thermophilic digestors (55 °C). In addition to H>
(maximum yield of 0.70 + 0.08 mmol H,.g COD™ on the OLR of 90 kg COD.m?3.day™?), the
higher production rates (MPR) were also observed on two-stage systems
(2.71+£0.26 L CHa.day®.L? to 3.18 +0.29 L CHa.day™.L) on the OLR range of 13.3 to
21.6 kg COD.m3.day?, on thermophilic methanogenic reactors, and on the OLR of
24.7 kg COD.m3.day on the mesophilic reactor. Although the decrease in HRT was
beneficial, the increase in OLR modified the performance of the methanogenic reactors in
distinct ways. While the yield and the MPR of the thermophilic condition decreased by
increasing the OLR to 24.7 kg COD.m?3.day?, the MPR of the mesophilic reactor was
maximum, indicating operational stability even under overload conditions. However, the
higher MPR did not correspond to higher energy productions, especially on the thermophilic
systems, being inferior to the single stage digester. The single stage system was estimated
with 40567 m® producing 28 MW (2.5 MW per million tons of sugarcane), with energy yield
of 10850 kJ.kg CODrem™. The best alternative to this system was the recycling of the effluent
of the mesophilic metanogenic reactor to the feed of the thermophilic acidogenic reactor,
designing an acidogenic reactor of 1424 m® and a methanogenic reactor of 32,387 m?,
producing 28.8 MW (2.6 MW per million tons of sugarcane) with an energy vyield of
10777 kJ.kg CODrem®. Thus, energetic recovery of sugarcane vinasse by biodigestion on
anaerobic fluidized bed reactors is recommended on two-stage systems with a thermophilic
acidogenic reactor (OLR 90 kg COD.m>.day?) and a mesophilic metanogenic reactor (OLR
8 kg COD.m>.day™).

Keywords: Biohydrogen, biomethane, organic load, energetic feasibility, scale-up estimation
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1. INTRODUCAO

O crescimento do uso de fontes renovaveis de energia como alternativa aos
combustiveis fosseis favorece a producdo de bicombustiveis, especialmente em paises com
forte economia agricola como o Brasil. A indUstria sucroalcooleira brasileira se sobressai pela
producdo do etanol a partir de cana-de-acucar, tendo grande potencial como uma
biorrefinaria. Contudo, o desenvolvimento deste potencial necessita da maior exploracédo de
seus subprodutos e despejo adequado dos residuos, minimizando o descarte de matéria prima
que possa gerar retorno financeiro.

Atualmente, um dos principais desafios dessa industria é o despejo de seus efluentes,
pois a producdo de etanol gera elevadas quantidades de residuos que podem causar Sérios
danos ambientais. Dentre estes efluentes esta a vinhaca, que é o principal subproduto liquido
gerado pela producdo de etanol durante a etapa de destilagcdo (10 a 15 litros de vinhaga por
litro de etanol produzido). A sua elevada carga organica é composta por componentes
fenolicos, glicerol, etanol, melanoidinas, aclcar residual e acidos acético, latico, entre outros
(WILKIE et al., 2000). Por outro lado, os nutrientes encontrados na vinhaga (nitrogénio
organico, potéassio e fosforo) e o grande volume de dgua favorecem a prética da fertirrigacdo
da vinhaca no solo, reduzindo custos de irrigacao e do uso de fertilizantes quimicos no campo.
Entretanto esta pratica pode causar diversos impactos ao lencol freatico e a plantacdo devido a
carga poluidora da elevada concentragdo de compostos organicos biodegradaveis (MORAES
et al., 2015a).

Neste contexto a aplicacdo da digestdo anaerdbia torna-se uma alternativa mais
atrativa ambientalmente que a fertirrigacdo. Este processo pode reduzir a carga poluidora ao
converter a matéria organica presente na vinhaca em bioenergia, aumentando a geracdo de
energia elétrica da usina, dentre outras possiveis aplicacdes do biogés. Isso aumenta a
eficiéncia de conversdo da matéria-prima bruta nas biorrefinarias por meio da geragédo
adicional de eletricidade e elimina os efeitos negativos das emissdes de gases do efeito estufa
no ambiente. Além disso, o0 contetido inorganico é mantido na vinhaca biodigerida, mantendo
0 seu potencial como biofertilizante (FUESS et al., 2018a).

A digestdo anaerdbia consiste de forma simplificada de quatro processos bioldgicos:
hidrolise, acidogénese, acetogénese e metanogénese. Duas destas etapas sao importantes para

0 aproveitamento energético da vinhaga convertendo substratos organicos por meio de uma
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comunidade microbiana complexa: a acidogénese, produzindo H», e a metanogénese,
produzindo CHa.

Os microrganismos acidogénicos e 0s metanogénicos diferem em fisiologia,
necessidades nutricionais, cinéticas de crescimento e sensibilidade as condi¢cdes ambientais. A
falha em balancear ambos os grupos é a principal causa da falha dos reatores anaerdébios. Uma
das condi¢Ges ambientais mais importantes é a temperatura, podendo acelerar as funcoes
metabolicas e de crescimento celular (XIA et al., 2016). Entretanto, as mudancas na
temperatura alteram as especies predominantes, podendo inibir os microrganismos produtores
de hidrogénio e metano. Portanto, a sele¢cdo de uma faixa de operacdo Gtima é de grande
importancia.

Outro desafio operacional para manutencdo de condi¢bes ambientais satisfatoria aos
microrganismos da digestdo anaerdbia é o controle eficiente da taxa de carregamento organico
(TCO), pois sua sobrecarga pode provocar o desbalanceamento entre a producdo e 0 consumo
de acidos, desestabilizando o reator metanogénico de um estagio. Para superar este desafio,
pode-se realizar a digestdo anaerdbia em dois estagios, separando o processo fermentativo e a
metanogénese (KRISHNAN et al., 2019). Assim, a separacdo das comunidades microbianas
possibilita a operacdo dos reatores em suas respectivas condi¢es operacionais Otimas,
permitindo maiores cargas organicas e processos mais estaveis com maior remocao de matéria
organica e producdo de Hz e CHa.

Ao comparar a digestdo anaerobia de um estagio, o processo de dois estagios apresenta
as vantagens de obter producdo de hidrogénio além da producdo de metano; maior
estabilidade dos reatores separados, devido a hidrolise de compostos inibidores no primeiro
estagio além da maximizacdo dos rendimentos e produtividades de CH4 (MY, do inglés
methane yield, e PVM, respectivamente) e H> (HY, do inglés hydrogen yield, e PVH,
respectivamente) nas melhores condi¢Ges operacionais; a reducdo do tempo global do
processo, permitindo menores tempos de detengdo hidraulica (TDH) e maiores TCO,
reduzindo o custo fixo de implementacéo do processo.

Entre as configuracbes utilizadas para a digestdo anaerobia, 0s sistemas de
crescimento celular suspenso, como reator de mistura perfeita (CSTR, do inglés continuous
stirred-tank reactor), permitem elevada transferéncia de massa entre a comunidade
microbiana e o substrato. Entretanto, a aplicagdo de reduzidos valores de TDH e, portanto, de
elevadas taxas de carregamento organico, dificulta a manutengdo da populagdo microbiana no
reator, ocasionando a lavagem de biomassa. Outras configuragdes apresentam o crescimento

aderido da biomassa, como reator de batelada sequencial (AnSBBR, do inglés anaerobic



17

sequencing batch biofilm reactor, e AnSBR, do inglés anaerobic sequencing batch reactor),
reator anaerobio de fluxo ascendente de manta de lodo (UASB, do inglés upflow anaerobic
sludge blanket reactor) e o reator anaerdbio de leito fixo (APBR, do inglés anaerobic packed-
bed reactor). Nestes reatores o acimulo de solidos e o crescimento continuo de biomassa
pode levar a colmatacdo do leito, causando caminhos preferenciais que reduzem o
desempenho do reator, o que limita a aplicacdo de aguas residudrias ricas em solidos
(BARCA et al., 2015). De forma a dissociar o tempo de retencdo da biomassa do TDH,
garantir elevada transferéncia de massa e diminuir a ocorréncia de empacotamento do leito, o
reator anaerobio de leito fluidizado (RALF) mantém as particulas do seu leito em regime de
fluidizacéo, possibilitando menor volume de reator e maior estabilidade frente a grandes taxas
de carregamento organico.

Em virtude destas consideracfes, o presente trabalho investigou o processo continuo
de producdo de hidrogénio e metano utilizando culturas mistas produtoras de biogas. Os dois
principais estudos avaliaram efeitos singulares da concentracdo de matéria organica, TDH,
TCO, temperatura, sistemas em dois estagios (acidogénese + metanogénese) ou um estagio
(metanogénese) em funcdo da capacidade de producdo de hidrogénio e metano e relacionados
a distribuicdo dos metabdlitos sollveis verificados no reator anaerobio de leito fluidizado
(RALF) na biodigestdo da vinhaga.

O primeiro estudo focou em avaliar o efeito da redugdo do TDH (18 h para 10 h) no
desempenho da producdo de CHs e remocdo de carga organica no segundo estagio
metanogénico termofilico (55 °C) do sistema de dois estagios em comparagdo com um
sistema de estagio unico termofilico (55 °C). Com base nesses resultados e a possibilidade da
modificacdo das condices de operacdo entre 0 estagio acidogénico e o estagio metanogénico,
0 segundo estudo investigou o efeito do aumento da carga organica no reator metanogénico de
segundo estagio de 2,7 a 24,7 kg DQO.m2.dia™. Neste caso, foi proposto a comparaco de um
reator metanogénico de segundo estagio termofilico (55 °C) com um reator metanogénico de
segundo estagio mesofilico (30 °C) alimentados pelo mesmo estagio acidogénico termofilico
(55 °C) para avaliar a vantagem da mudanca de temperatura entre o estagio acidogénico e o
estagio metanogénico. Ambos os sistemas foram comparados com um sistema de um estagio

metanogénico termofilico (55 °C) para comparagdo com o sistema de dois estagios.
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2. HIPOTESES E OBJETIVOS

A hipdtese central deste trabalho afirma que o reator anaerdbio de leito fluidizado
(RALF) é uma configuracdo de reator continuo viavel tecnicamente para biodigestdo da
vinhaca para recuperacdo de energia por meio da producdo de Hz e CH4. Desta forma, o
objetivo geral deste estudo foi avaliar a digestdo anaerdbia de vinhaga no RALF para
producdo de H. e CH4 tanto em um estagio quanto em dois estagios.

Com base nesta hipdtese geral e na revisdo do estado da arte da literatura, duas sub-

hipbteses foram destacadas em conjunto de seus objetivos especificos:

Hipdtese especifica 1: A separacdo de microrganismos acidogénicos e arqueias
metanogénicas em reatores diferentes possibilita o desenvolvimento destes grupos em
condicdes aprimoradas para as suas especificidades cinéticas e fisiologicas. Desta forma, a
digestdo anaerdbia da vinhaca em dois estagios permite maior producdo de H2 e CHs em
comparacao ao sistema de estagio unico.
e Objetivo: Avaliar a produgdo de Hz e CH4 a partir da digestdo anaerobia da vinhaga de
cana-de-acucar em sistemas de reatores RALF termofilicos de um estagio e de dois
estagios por meio do aumento da taxa de carregamento organico (TCO) dos reatores

metanogénicos;

Hipdtese especifica 2: Segundo a equacdo de Arrehnius, 0 aumento da temperatura aumenta
as velocidades das reacdes bioquimicas, o que favorece a producdo de metano. Assim sendo,
0 uso de condicBes termofilicas possibilita maior producdo de CHs em comparacdo as
condi¢bes mesofilicas no reator metanogénico do sistema de dois estdgios na digestdo
anaerobia da vinhaga.
e Objetivo: Investigar a producdo mesofilica e termofilica de CH4 em reatores RALF
operados como o segundo estdgio metanogénico na biodigestdo da vinhaca de cana-

de-aglcar mediante ao aumento da TCO do sistema de dois estagios.

Hipotese especifica 3: O uso do sistema de dois estagios na digestdo anaerobia da vinhaca
permite a maior recuperacdo energetica por meio da geracdo de hidrogénio no reator
acidogénico. Esse estdgio também atua na remogdo de componentes tdxicos para a

metanogénese, aumentando o rendimento de metano do segundo estagio. Assim sendo, a
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aplicacdo tecnoldgica da digestdo anaerdbia em dois estagios aumenta a eficiéncia energética
industrial por tonelada de cana moida.

e Objetivo: Analisar o aproveitamento energético da vinhaca por meio da digestdo

anaerdbia em RALF nas configuracGes de estagio Unico e de dois estigios em cenario

aproximado de escala plena.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Apesar dos beneficios diretos dos avancos tecnologicos, as consequéncias negativas
tendem a aparecer no longo prazo quando o devido planejamento ndo é considerado. Um
exemplo disso séo as fontes de combustiveis fosseis, que foram responsaveis por grande parte
do desenvolvimento humano nos ultimos séculos. Mas a poluicdo gerada por esta tecnologia
afeta o clima, fauna e flora terrestres e ecossistemas aquaticos. Além disso, a enorme
dependéncia global nestas fontes ndo renovaveis expde a fragilidade que o setor energético
tem enfrentado nas ultimas décadas, principalmente com o aumento da demanda por paises de
rapido crescimento como a China e a india.

A sustentabilidade deve ser a base para o crescimento econémico no mundo moderno.
A engenharia deve focar seus esforgos na viabilizacdo de fontes renovaveis de baixo custo
com aplicagdes locais. Assim, o desenvolvimento de novas fontes de energia que sejam
ambientalmente limpas e alternativas renovaveis as fontes fdsseis, permite maior viabilidade
econbmica, eficiéncia e diversificacdo da matriz energética. Mesmo assim, segundo dados do
Ministério de Minas e Energia (MME, 2019), o Brasil apresenta apenas 45,6% da oferta
interna de energia (agosto de 2019) de participacdo de fontes renovaveis, como indicado na
Tabela 3.1.

Tabela 3.1- Oferta interna de energia do Brasil. Fonte: MME (2019)

Especificacdo Percentual de oferta (%)
Agosto 2018 Agosto 2019

N&o renovavel 54,7 54,4
Petroleo 34,4 34,5
Gas natural 12,5 12,4
Carvao mineral 58 54
Uranio 1,4 14
Outras fontes ndo renovaveis 0,6 0,7
Renovavel 45,3 45,6
Hidraulica 12,6 12,6
Lenha e carvao vegetal 8,4 8,4
Produtos da cana 17,4 17,6
Outras fontes renovaveis 6,9 7,0

Neste contexto, 0 uso de biocombustiveis é favorecido pelo incentivo a disseminacédo

do uso de fontes renovaveis de energia em favor da sustentabilidade econdmica e ambiental
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(MORAES et al., 2015a). Biocombustiveis podem ser classificados em trés diferentes
geragdes dependendo da fonte de biomassa. Os biocombustiveis de primeira geracéo, também
chamados de biocombustiveis convencionais, sdo obtidos a partir de plantacGes e sementes
comestiveis oleosas. Suas tecnologias de producdo ja estdo maduras e com custos eficientes,
principalmente na simplificacdo da extracdo de substratos orgénicos. Ja os biocombustiveis de
segunda geracdo sdo produzidos a partir de biomassa ligniceluldsica, &guas residuérias e
sementes oleosas ndo comestiveis. Em muitos paises em desenvolvimento, residuos
lignocelulosicos séo tradicionalmente queimados nos campos, resultando na poluicédo do ar.
Portanto, a sua conversdo a biocombustiveis seria ambientalmente interessante. Os
biocombustiveis de terceira geracdo representam as micro e macroalgas, caracterizadas por
sua elevada eficiencia fotossintética e produtividade em comparacdo com todas as plantacdes
em terra. As algas podem ser cultivadas em fontes de dgua ndo propria para consumo, como
agua do mar (XIA et al., 2016).

Na perspectiva ambiental, a substituicdo da matriz energética de combustiveis fosseis
para biocombustiveis de primeira e segunda geracdo (como etanol) pode reduzir a geracéo de
gases do efeito estufa (MORAES et al.,, 2014). Com a expansdo do mercado de
biocombustiveis renovaveis, o Brasil tem ocupado uma posi¢éo privilegiada no mundo, por se
sobressair nas aplicacBes do etanol (EtOH) a partir de cana-de-acucar. O Brasil tem posicao
de referéncia no setor sucroenergético, representando um dos maiores produtores de agucar e
lider global na fabricacdo de EtOH a partir da cana-de-acucar. Os principais produtores de
acucar na safra 2018/2019 foram Brasil (29,500 milhdes de toneladas), India (33,070 milhdes
de toneladas), Tailandia (14,190 milhdes de toneladas) China (10,600 milhdes de toneladas) e
Estados Unidos (8,116 milhdes de toneladas) (USDA, 2019).

Aproximadamente 55% das usinas de acUcar e etanol do Brasil tem capacidade de
processamento de menos de 2 milhdes de toneladas de cana por ano, sendo consideradas de
tamanho pequeno. Por outro lado, 36% das usinas sdo de médio porte com capacidade de
moagem de 2 a 4 milhGes de toneladas de cana, enquanto que as usinas de grande porte com
mais de 4 milhdes de toneladas de cana processada sdo apenas 9%. Essas usinas tem uma
demanda de energia média de 32 kWh de eletricidade (KLEIN et al., 2019).

No Brasil, a diversificacdo com a producao de EtOH possibilita a mudanca de foco da
producéo de aglcar para EtOH ao ajustar o mix de producdo. Esse parametro é o percentural
de agUcar total recuperével (ATR) que é convertido a agucar (mix de agucar) e a EtOH (mix
de EtOH). O ajuste do mix é interessante para a empresa controlar sua producdo em funcao

das variaces de preco do aglicar no mercado internacional (GRUPO SAO MARTINHO,
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2013; GRUPO SAO MARTINHO, 2018; USDA, 2019; KLEIN et al., 2019). Por outro lado,
0 preco do etanol é regulado conforme o prego da gasolina nacional de forma a manter-se
economicamente atrativo, com producdo nacional em 2018 de 30,755 bilhGes de litros
(USDA, 2018). Os dados trimestrais do Mix do Grupo S&o Martinho (Mix SMTO) séo
ilustrados na Figura 3.1 para exemplificar de forma visual como a empresa se posiciona em
relacdo as variagdes entre o preco de 1000 L de EtOH e da saca de 50 kg de aglcar (EtOH/A).
No caso de baixos precos internacionais de acucar (EtOH/A aproximadamente maior que 20),
o foco da producéo é em EtOH com mix de EtOH acima de 50%, enguanto que em momentos
de altos precos de aglcar (EtOH/A menor que 20) a produgdo foca em aglcar (mix de EtOH

menor que 50%).
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ATR — Agucar total recuperavel
Mix SMTO — Razéo entre 0 ATR usado para producgdo etanol e 0 ATR total da producéo
R$ 1000 L - Preco de 1000 L de etanol
R$ 50 kg - Preco da saca de 50 kg de acucar
Figura 3.1 — Relagéo entre Mix da Sdo Martinho com o preco do etanol e do agucar

O etanol é produzido a partir da fermentagdo do caldo de cana-de-aglcar. Em plantas
com producdo anexa de etanol e agucar, uma fracdo do caldo de cana é direcionada para a
producdo de acucar enquanto que o remanescente € misturado com melago para producao de
etanol. A maioria das industrias no Brasil mantém a producdo concomitante de alcool e

acucar, possibilitando a flexibilidade econdmica em funcdo das demandas de mercado



23

(MORAES et al., 2015a). No processo de producdo de etanol, a fermentacdo € normalmente
operada em modo batelada e apds o seu fim, o vinho contendo entre 2 a 12% de etanol é
enviado as colunas de destilacdo para purificacdo do etanol a 95% (WILKIE et al., 2000). A
Figura 3.2 ilustra o diagrama de blocos do processo de producéo de etanol a partir de cana-de-

acucar com usina anexa.

Cana-de-a¢ucar

'

Limpeza Residuos sélidos—
l G 50 o binad
Extraciio de acucares Bagaco a cf:iflal'(?rc::;el:;aa
I
v v v
Tratamento do caldo Tratamento do caldo Vapor e eletriciade
Concentracéao do caldo ,—b Concentracao do caldo
l Melaco l
Cristalizacao J Fermentacio

v v

Secagem Destilagiio e retificacio Vinhaca—»
I
l v v
Acucar (VVHP) Desidratacio Etanol hidratado

v

Etanol anidro

Figura 3.2 - Producdo de etanol a partir de cana-de-actcar em usina anexa. Fonte: Adaptado
de Moraes et al. (2015a)

Em muitas usinas de cana-de-agucar brasileiras, como no grupo S&o Martinho que é
um dos maiores produtores brasileiros, ocorre a producdo de aglcar e etanol e cogeracdo de
energia elétrica a partir da queima do bagaco de cana. Diversos tipos de acgucar sdo
produzidos nas usinas, principalmente o aclcar de alta polarizacdo direcionado ao mercado

externo. Os trés tipos de etanol produzidos sdo o hidratado (combustivel), anidro (aditivo a
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gasolina) e industrial (industria de tintas, cosméticos e bebidas alcodlicas). Além disso, existe
0 reaproveitamento comercial da levedura (racdo animal), 6leo fusel (solvente) e do etanol
amilico puro (GRUPO SAO MARTINHO, 2018).

Com a otimizacdo dos processos, as plantas de alcool e aclcar atuais séo
autossuficientes energeticamente utilizando a queima do bagagco como fonte de energia
térmica e elétrica. Com o desenvolvimento futuro de novas tecnologias, a producgéo de etanol
a partir do bagaco (etanol de segunda geracéo) sera viavel economicamente (MORAES et al.,
2015a). Entretanto, a producédo de etanol gera elevadas quantidades de residuos que podem
causar serios danos ambientais quando manejados de maneira incorreta, principalmente a
vinhaga que constitui um problema ambiental complexo dependendo da sua destinacgao final
(MORAES et al., 2014). A cada litro de etanol produzido, 10 a 15 litros de vinhaca séo
gerados (MORAES et al.,, 2015a). Além disso, a producdo de apenas acUcar e etanol
concentra os riscos do negécio, pois os precos destas commodities sdo controlados por oferta
e demanda no mercado internacional, taxa de cambio e condi¢fes climaticas das plantacbes
(GRUPO SAO MARTINHO, 2018).

Portanto, é necessario uma maior diversificacdo da indudstria sucroalcooleira para
aumentar a eficiéncia de conversdo da matéria-prima bruta e geracdo de valor por meio da
producdo e comercializacdo de produtos sustentaveis e conquista de novos mercados
(GRUPO SAO MARTINHO, 2018). Utilizando o conceito de biorrefinaria, é possivel
integrar a producdo de combustiveis, energia e novos subprodutos. Assim, torna-se necessaria
a geracdo de energia a partir do tratamento da vinhaca para redirecionar a aplicacao do bagaco
para a producdo de etanol ou gerar economia no diesel usado para os veiculos de transporte de
cana e vinhaca (MORAES et al., 2015a).

31 VINHACA DE CANA-DE-ACUCAR: POLUICAO E
APROVEITAMENTO

A producdo de agucar e etanol necessita da recuperacao e utilizagdo de subprodutos
para aprimorar a eficiéncia do processo. Além disso, deve possibilitar o despejo adequado dos
seus efluentes de forma ambientalmente responsavel. A sustentabilidade 6tima ocorrera
quando cada subproduto gerar retorno econémico maximo e impacto ambiental minimo.
Desta forma é valido minimizar o descarte de subprodutos que possam gerar retorno

financeiro atraves de beneficiamento, como a vinhaga.
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A vinhaca origina-se na etapa de destilacdo, saindo do fundo do destilador entre 85 e
90 °C, constituindo-se dos componentes menos volateis do vinho (WILKIE et al., 2000;
MORAES et al., 2015a). As caracteristicas da vinhaca variam dependendo do processo
utilizado e durante a safra, devido as diferencas de composicédo da cana-de-acucar a ser moida
durante o ano. De forma geral, a vinhaca é uma agua gerada nos pH entre 3-5, contendo
componentes fototdxicos, antibacterianos e recalcitrantes, como fendis, polifendis e metais
pesados. O uso do melago na fermentacgéo alcodlica e o seu descarte com o fluido de fundo do
destilador caracterizam a vinhagca com pigmentos marrons, como as melanoidinas, compostos
fendlicos (acidos tanico e humico), caramelos e furfurais. Apesar da composi¢do de cada
vinhaca de cada safra mudar suas propriedades, as propriedades fisico-quimicas podem ser
aproximadas de forma geral para densidade de 1,031 g.cm?, viscosidade de 1,38 cP,
condutividade de 16,4 dS.m™, ponto de ebulicio de 100,25 °C e capacidade térmica de
0,934 cal.g™.C*! (PARSAEE et al., 2019).

A vinhaca apresenta coloracdo escura e consiste de 93% de agua, 5% de matéria
organica (carboidratos, acidos e alcoois residuais) e 2% de sélidos inorganicos insoluveis.
Entre os solidos soluveis, 75% sdo matéria organica, podendo ser parcialmente removida com
0 uso de hidrdxido de célcio (CHRISTOFOLETTI et al., 2013; PARSAEE et al., 2019).

Na Tabela 3.2 estdo apresentadas as principais caracteristicas da vinhaca segundo 0s
diferentes tipos de usinas.

Tabela 3.2 - Composicdo de vinhacas de diferentes origens. Fonte: Adaptado de Moraes et al.
(2015a)

Matéria-prima da vinhaca

Pardmetros
Caldo de cana Melaco Mistura
pH 3,7-4,6 42-50 39-46
DBO (g.L?) 6,0-17,0 11,3-39,0 20,0
DQO (g.L Y 15,0- 33,0 22,0-84,9 315-450
Potassio (mg.L™?) 0,6-2,0 2,3-12 1,2-38
Nitrogénio (mg.L™?) 0,2-0,7 0,07-1,23 0,37-0,7
Sulfato (mg.L™) 02-14 12-35 015-1,3
Célcio (mg.L™) 0,1-0,32 0,3-3,6 0,46 - 3,3
Magnésio (mg.L™) 01-0,3 0,3-0,9 0,29-04
Fosforoteta (Mg.LY) 0,004 - 0,25 0,04-0,2 0,37-0,7
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Entre os principais componentes encontrados na vinhaca estdo o potassio, fdsforo,
sulfato, acido latico (HLa), glicerol, etanol (EtOH), aminoacidos, acido acético (HAC),
compostos fendlicos, melanoidinas e agucares residuais (WILKIE et al., 2000). Os principais
minerais sélidos sdo o potassio, célcio, ions sulfato, magnésio, nitrogénio e fosforo. Entre 0s
micronutrientes sdo observados o ferro, manganés, zinco e cobre (PARSAEE et al., 2019). A
presenca de melanoidinas e alta concentracdo de &cidos orgéanicos induzem a cor marrom
escura e 0 baixo pH, respectivamente. Além disso, a presenca de sulfato na vinhaga é
originaria da adicdo do &cido sulfarico a suspensdo de células de levedura para controle
bacteriano da fermentacéo alcodlica (MORAES et al., 2015a).

Com a proibicdo do descarte direto da vinhaca em corpos de &gua, as principais
alternativas sugeridas para a aplicacdo da vinhaca de cana-de-agUcar sdo a fertirrigagéo,
concentracdo da vinhaca e producdo de energia (MORAES et al., 2015a). A fertirrigacdo
consiste na infiltracdo da vinhaca bruta no solo pela irrigacdo das plantacGes de cana-de-
acucar. Esta aplicacdo fertiliza o campo com 0s nutrientes inorganicos presentes na vinhaca,
reduzindo o uso de fertilizantes quimicos. Esta é a principal pratica industrial atual, focando
no uso racional dos recursos com baixo custo de investimento e de manutencdo
(CHRISTOFOLETTI et al., 2013).

Entretanto, a aplicacdo direta da vinhaca no solo pode causar percolacdo de metais
para o lencol freético, salinizacdo, desbalanceamento nutricional e aumento da toxicidade do
solo (MORAES et al., 2015a). Os metais pesados da vinhaca como chumbo, zinco e cobre
aumentam a condutividade elétrica e os solidos dissolvidos totais, diminuindo a germinacao
das plantas. A vinhaga fertirrigada contamina o lengol freatico e os corpos d’agua devido a
elevadas concentracdes de solidos e componentes tdxicos, como fendis e polifendis, e o
elevado contetido de nitrogénio e fosforo podendo causar eutrofizacdo. Por fim, a fertirrigacédo
favorece a ploriferacdo fungos, bactérias patogénicas e moscas, como a Stomoxys calcitrans
(PARSAEE et al., 2019)

Apesar do aprimoramento das leis sobre tratamento, reuso e descarte da vinhaga no
setor sucroalcooleiro, as politicas atuais sdo ineficientes. O regulamento do estado de S&o
Paulo estabelece diretrizes para a aplicagdo desta técnica prevendo impactos causados pela
vinhaca no solo, dgua e lencois freaticos de acordo com a concentragdo de potassio (CETESB,
2006). Entretanto, a concentracdo de matéria organica e os impactos atmosféricos devido a
emissOes gasosas sdo desprezados (Moraes et al., 2015a). Algumas das emissdes de gases de
efeito estufa da vinhagca s&o CHs4, N2O e COz, sendo o principal o CHs com
1,36 kg COzequivalente.m™ (PARSAEE et al., 2019).
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Alguns pardmetros desconsiderados pela regulamentacéo além do potassio (CETESB,
2006), como as caracteristicas do solo, retencao de &gua e proximidade de corpos de agua, sao
de grande importancia (CHRISTOFOLETTI et al., 2013). Além disso, a composi¢do quimica
relacionada a alta concentracdo de &cidos organicos e 0s impactos ambientais associados a
emissbes de gases estufa, salinizagdo do solo e contaminacdo do lengol freético, ndo séo
considerados pelos 6rgdos fiscalizadores (MORAES et al., 2015a).

Os principais impactos ambientais da fertirrigacdo sdo salinizacdo do solo,
desestabilizacdo estrutural do terreno, diminuicdo da atividade microbiana e permanente
acidificacdo dos solos e recursos hidricos. Estes efeitos sdo resultados da elevada
concentracdo de sais e compostos organicos biodegradaveis nas plantacdes (FUESS et al.,
2018a).

Neste cenario a digestdo anaerdbia da vinhaca surge como uma alternativa promissora.
A digestdo anaerobia tem uma série de vantagens ambientais sobre a fertirrigagdo como a
reducdo da carga poluidora em até 80%, o potencial de recuperacdo de bioenergia a partir do
biogas gerado, aumento da eficiéncia de conversdao de matéria-prima das biorrefinarias através
da geracdo adicional de eletricidade e diminui¢do dos efeitos negativos das emissbes de
sulfeto e gases de efeito estufa no ambiente. Além disso, a remoc¢do de nutrientes na digestdo
é insignificante, mantendo o potencial nutricional do efluente biodigerido (FUESS et al.,
2018a).

Atualmente sdo produzidos 22,4 GL de vinhaca no mundo que poderiam ser
convertidas a biogas. (PARSAEE et al., 2019). O potencial energético da vinhaca de uma
biorrefinaria com capacidade de moagem de 9,3 milGes de toneladas de cana-de-agucar é
comparavel a energia gerada na queima do bagaco ou a demanda de energia de uma cidade de
130.000 habitantes (FUESS et al.,, 2018b). Ao usar o biogas como combustivel em
evaporadores, existe 0 estimulo a producdo de etanol de segunda geracdo aproveitando 12%
do bagaco que seria queimado. Como combustivel alternativo, o biogas pode substituir 40%
do consumo de diesel e gerar 14 MWh anualmente pela cogeragdo (MORAES et al., 2014). A
aplicacdo da biodegestdo pode gerar de 13,3 a 26,7 MW de energia elétrica, equivalente ao
aumento de 30% na geracdo, melhorando a eficiéncia de conversdo da matéria-prima bruta da
usina de cana-de-acucar (FUESS et al., 2018b).
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3.2 DIGESTAO ANAEROBIA DA VINHACA

A aplicacdo da biodigestdo anaerobia é considerada uma alternativa atrativa
ambientalmente para a gestdo da vinhacga nas biorrefinarias de cana-de-agucar. O tratamento
biolégico é conhecido como um método eficiente de tratamento de &guas residuérias com
elevado potencial poluidor na agroinddstria. Alem disso, o tratamento anaerobio é capaz de
converter uma porcao significativa da matéria organica em biogas, que pode ser utilizado
como fonte de energia na propria destilaria. 1sso indica a viabilidade técnica do tratamento de
vinhaca em reatores anaerobios no conceito de biorrefinarias, incluindo produgdo de energia e
controle de emissdes no meio ambiente (MORAES et al., 2014).

A digestdo anaerébia é um processo biolégico, no qual 0s microrganismos
mineralizam os materiais organicos na auséncia de oxigénio molecular. O mutualismo
microbiano € o principal fundamento deste processo. ldentificar cada uma das fungdes dos
microrganismos e aproximar o rendimento das reacdes de seus limites termodindmicos é a
chave para melhorar este processo (LENG et al., 2018). As principais etapas da digestdo
anaerdbia sdo: a hidrolise, a acidogénese, a acetogénese e a metanogénese. Um processo de
digestdo anaerodbia requer que todos os estagios estejam com suas velocidades de reacbes
metabolicas balanceadas. Caso contrario, o desbalanceamento pode favorecer a acidogénese,
levando ao acumulo de acidos organicos e, consequentemente, inibindo as arqueias
metanogénicas (XIA et al., 2016).

A primeira etapa do processo de digestdo anaerdbia é a hidrélise do material organico
particulado complexo em moléculas mais simples solGveis em agua (como aminoéacidos,
acucares, acidos graxos de cadeia longa e glicerina). O processo de conversdo é realizado por
enzimas extracelulares liberadas por bactérias fermentativas hidroliticas, que se beneficiam
pelos efeitos sinergéticos do consdrcio microbiano misto. Assim, ndo ha necessidade de
esterilizacdo e a comunidade se adapta as mudancas de condicdo de operacdo. Em sequéncia,
os carboidratos sdo convertidos a H», etanol (EtOH), acetato (HAc), butirato (HBu), lactato
(HLa), propionato (HPr) e outros na etapa de fermentagdo, também conhecida como
acidogénese. Em torno de 80% da DQO da matéria organica é mantida na forma de
metabolitos fermentativos. Portanto, esta DQO deve ser removida em outros processos
integrados a produgdo fermentativa de hidrogénio que agreguem valor, de forma a obter a
viabilidade econémica (SIVAGURUNATHAN et al., 2018).
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Comparado com culturas puras, as culturas mistas possibilitam melhor aplicacdo em
escala industrial devido a sua maior aplicabilidade com diferentes substratos, resiliéncia em
contaminacdo com sistemas ndo esterilizados e microrganismos autdctones de aguas
residudrias, além de possibilitar a sinergia enzimatica de diferentes grupos microbianos (XIA
etal., 2016).

Existem diferentes rotas associadas & produgdo de hidrogénio. As rotas acética e
butirica sdo reconhecidas pela producdo de hidrogénio a partir de glicose com producéo
tedrica maxima de 4 mol Ha. mol glicose™ (equacéo 3.1) e 2 mol Hz. mol glicose™ (equagio
3.2), respectivamente (DAS; VEZIROGLU, 2008). Por outro lado, producéo de HPr deve ser
evitada, pois utiliza 0 H2 como substrato (equacdo 3.3). Outras rotas que nao estdo associadas
a producdo de hidrogénio sdo a producdo de acido latico (HLa) (equacdo 3.4) ou de EtOH
(equacdo 3.5) (ZHANG et al., 2015).

CsH1206 + 2H20 = 2CHsCOOH + 2CO; + 4H; (3.1)
CsH1206 = CH3(CH,)2COOH + 2CO; + 2H> (3.2)
CsH1206 + 2H2 > 2CH3CH2COOH + 2H,0 (3.3)
CsH1206 > 2 CH3CH(OH)COOH (3.4)
CsH1206 > 2 CH3CH20H + 2CO; (3.5)

De forma geral, menos de um terco da DQO nos substratos € convertida a hidrogénio
na fermentacdo. Apos as etapas de acidogénese e acetogénese, mais de dois tercos da DQO
que permaneceram como &cidos organcios e alcoois, sdo convertidos a metano pela acdo das
arqueias metanogénicas. Os &cidos HAc, HPr, HBu, HVa e HCa apresentam rendimentos de
metano de 1, 1,75, 2,5, 3,25 e 4 mol CHs.mol substrato™, respectivamente, enquanto é
possivel produzir 1,5 mol CHs.mol etanol™. A metanogénese e a homoacetogénese também
sdo rotas metabdlicas reconhecidas pelo consumo de hidrogénio. A metanogénese é
normalmente inibida por condi¢cdes operacionais que favorecam o acumulo de &cidos, como
valores reduzidos de TDH e/ou elevadas TCO, e pelo pré-tratamento do in6culo que suprima
as atividades de arqueias metanogénicas ndo formadoras de enddsporos, como o tratamento
térmico. Entratanto a homoacetogénese € realizada por alguns microrganismos formadores de
endosporos, limitando a eficiéncia do tratamento térmico (XIA et al., 2016).

Apesar do hidrogénio ser consumido em algumas rotas acidogénicas € possivel
recuperar o potencial energético na forma de metano com subsequente conversdo dos

metabolitos solGveis. Portanto, o0 uso de métodos caros para a inibicdo de rotas metabolicas
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consumidoras de hidrogénio torna-se desnecessario se a subsequénte digestdo anaerdbia for
realizada com o efluente do reator acidogénico quando o foco é o aproveitamento energeético
méaximo (XIA et al., 2016).

Entre as rotas possiveis, 70% do metano € produzido a partir dos metanogénicos
acetoclasticos e o restante vem do Hz e CO. As rotas possiveis sdo: (i) metanogénese
acetoclastica, na qual consome-se acetato para produzir CHs e CO2; metanogénese
hidrogenotrdfica, na qual consome-se H, ou formiato para reduzir CO2 a CHg; (iii) pequenas
quantidades de metano podem ser produzidas quando metanogénicos metilotréficos
metabolizam os componentes metil; (iv) parcerias sintréficas de bactérias oxidantes de acetato
e metanogénicas hidrogenotroficas covertem acetato a CHs; usando Hz e CO; como
intermediarios. Termodinamicamente, a energia global gerada pela metanogénese
acetoclastica € a mesma que a oxidacao de acetato e a metanogénese hidrogenotréfica na
sintrofia anaerdébia. A diferenca entre (i) e (iv) € que na metanogénese acetoclastica toda
energia vai para um tipo de microrganismo, enquanto na sintrofia a energia ¢é dividida entre
duas espécies. Energeticamente, os acetoclasticos deveriam sobrepujar as bactérias sintroficas
oxidantes de acetato. Entretanto, os metanogénicos hidrogenotroficos sdo importante para o
fluxo de elétrons, devido a sua habilidade em manter o H> e o formiato em baixas
concentragdes, promovendo a acetogénese sintréfica (LENG et al., 2018).

Na associac¢do sintrofica entre as bactérias fermentativas e as arqueias metanogénicas a
transferéncia de elétrons entre espécies ocorre entre os doadores de elétrons (bactérias
sintréficas) aos aceptores de elétrons (metanogénicos), determinando se a producdo de metano
favorece a oxidagdo dos acidos. Os dois transportadores de elétrons sdao o Hz e o formiato.
Como a concentragdo de Hz e formiato dependem da temperatura e do pH, os metanogénicos
que consumirem ambos tem maiores chances de sobrevivéncia. O formiato é equivalente
termodinamicamente ao Ha, apresentando como vantagem sua maior solubilidade. Alguns
metanogénicos hidrogenotroficos usam formiato como doador e aceptor de elétrons para
produzir CHs e CO,. Além disso, a concentracdo de formiato pode ser balanceada pela
interconversdo com Ho/CO> dependendo do pH e da temperatura (LENG et al., 2018).

A biodegradacgéo de &cido propidnico depende da sintrofia entre as bactérias oxidantes
de propionato e arqueias metanogénicas acetoclasticas em ambientas metanogénicos. Em
elevado desempenho operacional a taxa de conversao é proporcional a taxa de geracdo dos
produtos intermediarios, evitando o acumulo. Entretanto, sobrecarga, toxicidade e
perturbagdes dos parametros de processo dificultando a degradacdo do &cido propidnico pelas

bactéricas sintroficas e arqueias metanogénicas. Nesse caso, 0 acido propidnico acumula no
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reator podendo chegar até concentrages maiores que 3000 mg.L™? ao ndo ser convertido a
acido acético (LENG et al., 2018).

3.2.1 Componentes da Vinhaca Inibidores e Interferentes a Digestéo

Anaerdbia

Segundo Chen et al (2008) um material é definido como inibitério quando causa
mudancga na populacdo microbiana ou na cinética de crescimento bacteriano, reduzindo a
producdo de metano e aumentando a producdo de éacidos. Os principais inibidores e
interferentes sdo amonia, sulfato, ions de metais leves, metais pesados e compostos organicos.
As condicdes inibitorias podem variar dependendo das diferencas de indculo, composicao da
agua residudria e condicdes de operacdo. As alternativas para evitar estes processos inibitdrios
sdo a co-digestdo com outra agua residuaria e a adaptacdo dos microrganismos a substancias
inibitorias.

O ion ambnio (NH4") e a amdnia livre (NH3) sdo as formas mais comuns de nitrogénio
inorganico em sistemas anaerébios. A amonia livre é a principal causa de inibicao, pois €é
permeavel pelas membranas celulares, causando desbalanceamento de prétons e/ou
deficiéncia de potéssio. Entre 0s microrganismos anaerobios responsaveis pelo processo de
digestdo anaerdbia, 0s metanogénicos sdo 0s mais suscetiveis a inibi¢cdo. Outros componentes
responsaveis pela inibicdo da metanogénese sdo os sais. A toxicidade por sais causa as células
bacterianas se desidratarem devido a elevada pressdao osmotica. Os cations sdo 0s principais
responsaveis e muitos sdo necessarios ao crescimento microbiano, alterando a velocidade de
crescimento especifico (CHEN et al, 2008).

No caso da vinhaca de cana-de-aglcar, existem compostos recalcitrantes
(melanoidinas) e interferentes (sulfato) que merecem atencdo (KIYUNA et al., 2017). As
melanoidinas sdo compostos coloridos de elevado peso molecular resultantes da reacdo de
Maillard entre aclcares e aminoacidos em elevadas temperaturas. Sua origem na vinhaga vem
do uso de melaco para a fermentacdo em etanol (VUITIK et al., 2019; PARSAEE et al.,
2019). Além das melanoidinas, os acidos tanico e himico e aminoacidos sdo responsaveis
pela coloracdo da vinhaga. Possiveis tratamentos associdveis a digestdo anaerdbia sdo o pré-
tratamento por ozonio e radiagdo ultra violeta, reduzindo a coloragdo e a concentracdo dos
compostos fenolicos, e o tratamento fisico-quimico aerdébio para remover as melanoidinas
(PARSAEE et al., 2019).
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No caso do sulfato, a inibicdo ocorre de forma indireta pelas bactérias redutoras de
sulfato (BRS). A degradacdo da matéria organica pode ocorrer de duas rotas metabdlicas
distintas: pela metanogénese ou pela reducdo de sulfato (SO4%). Quando o sulfato estd
disponivel, pode ser utilizado como aceptor final de elétrons. Desta forma ocorre a
degradacdo da matéria organica sem a producdo de metano, com relacdo de
0,67 g DQOremovida.g"*SO4% removido (relagdo estequiométrica) (RIBAS et al., 2009) (KIYUNA
etal., 2017).

A aplicacdo de A&guas residudrias ricas em sulfato estimula o processo de
sulfetogénese, com a reducdo do sulfato para sulfeto pelas BRS. Apesar de ndo interferir na
fermentacdo dos carboidratos, as BRS consomem o H: produzido pelas bactérias acidogénicas
(equacdo 3.6), diminuindo o HY e a PVH (MIZUNO et al., 1998).

4H; + SO4% + H* &> HS + 4H,0 (3.6)

As BRS competem com as arqueias metanogénicas por substratos como Hz e &cido
acetico, limitando a energia que pode ser extraida na forma de CHi. As BRS
hidrogenotréficas superam as metanogénicas hidrogenotroficas na competicdo por H2 caso
sulfato suficiente esteja presente. Isso é corroborado pelo maior ganho energético das BRS
hidrogenotréficas pelo consumo de hidrogénio e sua maior afinidade por hidrogénio que as
metanogénicas hidrogenotroficas (HULSHOFF POL et al., 1998).

As BRS acetoclasticas também apresentam vantagens cinéticas e termodinamicas
sobre as metanogénicas acetoclasticas na competicdo por acetato. Entretanto, superacdo das
acetoclasticas € menos provavel que as hidrogenotroficas. Isso ocorre porque as BRS
acetoclasticas tem menor afinidade ao sulfato que as BRS hidrogenotréficas. Dessa forma, as
BRS hidrogenotroficas superam as BRS acetoclasticas na competicdo por sulfato, sobrando
acetato suficiente para as metanogénicas acetoclasticas (HULSHOFF POL et al., 1998).
Entretanto, em condicGes de falta de sultafo, as BRS podem agir como bactérias acetogénicas,
oxidando parcialmente é&cidos organicos como o 4&cido propidnico para acetato,
consequentemente favorecendo a atividade as arqueias metanogénicas nesta associacao
sintrofica (KIYUNA et al., 2017).

Outro problema da reducdo de sulfato nos reatores anaerobios metanogénicos € a
geracdo de sulfeto na reducdo do sulfato pelas BRS. A sulfeto é inibitorio para vérias
bactérias e arqueias, sendo significativamente maior para as arqueias metanogénicas que as
BRS em pH acima de 7,8 (HULSHOFF POL et al., 1998). O seu efeito inibitorio é devido ao
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sulfeto de hidrogénio néo ionizado (H.S), que ao permear facilmente pela membrana celular
desnatura proteinas especificas, desregula o metabolismo e o pH intracelular. Além disso, a
sua forma ionizada (HS") estimula a precipitacdo de metais essenciais, além de oxidar os
reatores (KIYUNA et al., 2017).

A relacio DQO/SO4% é um pardmetro de controle importante para o tratamento de
efluentes. Com a relacdo superior a 10 existe matéria organica suficiente para a co-existéncia
da arqueias metanogénicas com as bactérias redutoras de sulfato. Entretanto, com valores de
DQO/SO4? inferiores a 10, 0 excesso de sulfato possibilita a total remogdo de DQO apenas
pelas bactérias redutoras de sulfato. Dessa forma, deve-se observar que ndo somente a relacdo
DQO/SO4* mas também a concentracdo de sulfato no meio sdo pardmetros importantes para
as bactérias redutoras de sulfato (KIYUNA et al., 2017).

Avaliando a influencia da razdo DQO/SO4* (5 a 20) na digestdo anaerdbia de vinhaga
de cana-de-acgUcar, Barrera et al. (2014) operaram reator UASB mesofilico (35 °C) no TDH
de 4,86 dias nos valores de concentracdo de matéria organica de 38 a 58 g DQO.L?, com
TCO equivalentes de 7,66 a 12,0 kg DQO.m=.dia™. O in6culo foi obtido a partir do lodo de
reator UASB para o tratamento de vinhaca. Na condigdo com relagdo DQO/SO4? de 20, com
o aumento da DQO de 38 para 58 g.L ! a concentragdo maxima de HPr de 1060 mg.L™ foi
observada devido a inibicdo das bactérias consumidoras de HPr em concentracfes superiores
a70 mg S.L! e ao acimulo de hidrogénio na TCO acima de 10,0 kg DQO.m3.dia™™.

Ao diminuir a relagdo de DQO/SO.4* para 10 a producio de biogas foi reduzida em
25%. Entretanto, a concentracdo de HPr foi reduzida em 90% devido as bactérias
consumidores de HPr redutoras de sulfato. Isso foi constatado devido a diminui¢do da DQO
de 58 para 38 g.L %, diminuindo a sobrecarga, e 0 aumento da biodisponibilidade do sulfato de
2,65 para 3,65 g.L Y. O aumento da DQO afluente de 38 g.L ™ para 58 g.L ™ na relagdo de
DQO/SO4> de 10 causou a diminuicdo do rendimento de metano de 0,336 para
564 mg S.L, observando acimulo de HPr e HAc (acima de 1.600 mg.L™?). Ao reduzir a
relagdo DQO/SO.% para 5, a producdo de H2S aumentou em 33% em conjunto a degradacio
de HPr em 90%, sugerindo que nessa condi¢do as bactérias redutoras de sulfato foram
responsaveis pela degradacdo de HPr (BARRERA et al., 2014).

Kiyuna et al. (2017) avaliaram diferentes relagdes de DQO/SO.* (12, 10 e 7,5) na
remoc¢do de DQO e producdo de CH4 a partir da digestdo anaerobia termofilica (55 °C) de
vinhaca (24.200 mg DQO.L?). Menores relagdes de DQO/SO.> (7,5), aumentando a

concentragdo de sulfato, obtiveram produgfes de CHs4 35% menores devido ao fluxo de



34

elétrons ser direcionado para a sulfetogénese. A mudanca de rota para a sulfetogénese foi
desprezivel para relagdes DQO/SO4% maiores que 25, considerando 0 aumento exponencial
na producdo de CHs4. Entretanto, a remogdo de DQO ndo foi afetada pela sulfetogénese,
observando remocgbes de DQO maiores que 80% em todas as condi¢bes. A relacdo
DQO/S0O4* de 10 é considerada potencialmente limitadora para o processo de digestdo
anaerobia, observando concentracdes de sulfeto dissolvido e sulfeto ionizado de 135 e
132 mg.L Y. Os autores observaram que em condicdes de maior relagdo DQO/SO4% a
oxidacdo de produtos intermediarios (propionato e butirato) a acetato pelas BRS favoreceu a
producdo de metano pelas arqueias acetoclasticas. Além disso, estas reacdes das BRS geram
alcalinidade, criando condigdes favoraveis para a producdo de CHa. Entretanto, em reduzida
relagio DQO/SO4* o consumo dos acidos e do H, pelas BRS compete com as arqueias
metanogénicas. Os principais metabdlitos observados foram HAc, HPr e HBu. Com a
diminuicdo da relagcdo DQO/sulfato, ocorreu o acimulo de HAc (400 mg.L™) na relagdo de
7,5. A degradacdo do HPr a HAc é considerada etapa limitante em sistemas termofilicos por
necessitar de mais energia que a conversao do HBu.

A dindmica da comunidade microbiana da digestdo anaerObia € essencial para
observar dificuldades operacionais. No estudo de Jiménez et al. (2018) foi avaliada esta
dindmica na digestdo anaerébia da vinhaca (38.000 até 58.000 mg DQO.L™) com diferentes
concentracdes de sulfato (1750 a 7500 mg.L™) em reator UASB. O rendimento de metano
obtido foi de 0,330 L CHs. g DQO™ em todas as condicbes com excessdo da DQO de
38.000mg DQO.L e concentracio de sulfato de 5650 mg.L! com MY de
0,262 L CH4. g DQO?, condicdo na qual o excesso de sulfato (DQO/SOs* < 10) inibiu o
consoércio metanogénico por componentes produzidos pelas BRS, enquanto estas consumiram
0 substrato disponivel para producdo de metano. As analises microbianas observaram que as
condicdes de menor MY observaram menor diversidade microbiana, com menores valores da
razdo entre genes totais de metanogénicas e genes totais de bactérias, indicando maior
organizagéo.

O estudo de Peruzzo et al. (2018) avaliou o efeito do sulfeto na digestdo anaerdbia em
pH de 7,0 e 7,5 usando concentracgdes de sulfeto de 0, 50, 75, 100, 200, 300, 400, 500, 750 e
1000 mg SZ.L1. Todos os ensaios foram em batelada em condicdes mesofilicas (35 °C)
usando acetato de sddio (2000 mg DQO.L™). A inibicio da metanogénese foi avaliada com
base na analise comparativa da atividade metanogénica especifica. O aumento na
concentragdo de sulfeto de 0 para 1000 mg S%.L* afetou de forma crescente o desempenho da

atividade metanogénica. No pH 7,0 a inibicdo da atividade metanogénica atingiu valor de
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37,8% na concentracéo de sulfeto de 50 mg S?.L, aumentando para 41,7% (75 mg S%.LY),
46% (100 mg SZ.L 1) e atingindo 59,8% na concentracdo de 1000 mg S#.L. No pH 7,5 as
inibigbes foram maiores com valor de 67% em 50 mg S%.L™ aumentando para 82,5% (75-
100 mg S%.LY) e atingindo 94% na concentra¢do de 1000 mg S%.L1. O teste no pH 7,0 sem
adicdo de sulfeto teve remocdo de DQO de 93,3%. Em concentracdes de sulfeto até 100
mg S?.L%, ndo houve diminuicdo da remocgdo de DQO. Entretanto, o aumento para
concentrages maiores que 200 mg SZ.L' até 1000 mg S*.L' diminuiu linearmente a
remocao de DQO para 49,14%. No pH 7,5 as remocdes de DQO foram maiores que 80% até
100 mg S%.L* e foram reduzidas para 9,6% com 1000 mg S%.L. O principal motivo para o
aumento da toxicidade do sulfeto no pH 7,5 é o seu equilibrio entre a forma gasosa (H2S) e
sua forma ionizada (HS"). No pH 7,0 o equilibrio determina que 50% do sulfeto esta no gas e
0s outros 50% dissolvidos no liquido na forma ionizada, o que facilita a sua remocao pelo
biogés. No pH 7,5, 75% do sulfeto esta ionizado, causando maior inibigdo ao crescimento das
arqueias metanogénicas. Segundo o0s autores, a extrapolagdo destes resultados para
concentragdes tipicas de sulfato na vinhaca (1300 a 5000 mg SO4%.L) indicam a inibicdo da
atividade metanogénica de no minimo 51%.

No estudo de Silva et al. (2020) o sistema digestdo anaerébia de dois estagios de
biorreatores de membranas mesofilicos (22 °C) foi operado para avaliar o efeito da relacdo
DQO/S0O4>" na faixa de variagdo da safra (9 a 94) da vinhaca de cana-de-aglcar. O reator
acidogénico foi operado no TDH de 11,5 h, enquanto o reator metanogénico foi mantido no
TDH de 2,58 dias. O reator acidogénio foi alimentado com 13000 mg DQO.L, observando
remocao de 3,8% de DQO e 44,5% de remocdo de sulfato. Ndo foi observada inibicdo da
acidogénese pela atividade das BRS em qualquer faixa de DQO/SO4*" (SILVA et al., 2020).

No reator metanogénico a remocdo de DQO observada foi simultanea entre a rota
metanogénica e a rota redutora de sulfato. Em relagdes DQO/SO4*~ maiores (50 a 94) a
metanogénese foi responsavel por 96,8%, enquanto a sulfetogénese foi responsavel por 0,7%.
Por outro lado, em relagdes menores de DQO/SO4>~ (9 a 20) ocorreu o aumento gradual da
sulfetogénese em detrimento da metanogénese, evidenciando a competicdo entre as BRS e as
arqueias com 80,6% de remoc¢do de DQO pela metanogénese e 6,4% pela sulfetogénese. O
impacto negativo na metanogénese levou ao acimulo de acidos no reator metanogénico. O
sistema apresentou remocdo de DQO de 97,5%, remocédo de acidos de 98% e remogédo de
S04 de 70% nos valores de DQO/SO4> 50 a 94. Na faixa menor de relagdo DQO/SO4> (9 a
20) foi observada menor remogédo de DQO (87%) e de acidos (70%), seguido do aumento da

remocao de sulfato (93%). A correlacdo entre as remog6es de DQO por metanogénese e por
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sulfetogénese indicaram que o aumento da relagdo DQO sulfato favoreceu a atividade
metanogénica. Por outro lado, o favorecimento da sulfetogénese em valores menores de
DQO/SO4* induziu a producdo de metabdlitos no efluente metanogénico e de polimeros
extracelulares, além do aumento da proporcdo de proteinas por carboidratos (SILVA et al.,
2020).

3.2.2 Producéo de Hidrogénio a partir de Vinhaca

A producdo de biohidrogénio em larga escala via fermentacdo utilizando culturas
mistas tem vantagens sobre outros bioprocessos (culturas puras e fotofermentacdo) como
baixo consumo energético e elevada produtividade (KOYAMA et al., 2016). Apesar destas
vantagens, varios desafios dificultam a sua implementacéo, principalmente devido a falta do
desenvolvimento do conhecimento cientifico do bioprocesso aplicado a residuos com alto
grau de especificidade (MORAES et al., 2015a).

Uma das principais limitacOes técnicas da implementacdo industrial é a falta de
consorcios produtores de H. mais robustos em relacdo a manter elevado HY em elevadas
cargas organicas, além dos desafios de manuseio, transporte e armazenamento do gas. De
forma a conquistar este desafio, a caracterizacdo da estrutura da comunidade microbiana
envolvida no processo e o desenvolvimento de reatores mais robustos séo essenciais para
desenvolver novas estratégias para processos mais estaveis e eficientes (GARCIA-
DEPRAECT; LEON-BECERRIL, 2018).

3.2.2.1 Condigdes Mesofilicas (25-40 °C) de Producéo de Hidrogénio

Os principais estudos de producdo de hidrogénio realizados com vinhaga em
condic¢des mesofilicas (30 a 40 °C) séo apresentados na Tabela 3.3.



Tabela 3.3 — Resultados de estudos de producao de H2 em condi¢des mesofilicas
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T TDH DQO HY PVH

Referéncia Caracteristicas da vinhaca  Reator ©C) () (@.L)  (mmol Ho. g DQO?) (L Hadia™L ) Metabolitos
Lazaro et al. Cana-de-acucar HAc HBu HPr
(2014) (DQO 32,0 g.L Y - 20120 2,23 - EtOH
Sydney et al. Cana-de-acucar i i HAc HBuU HPr
(2014) (DQO 30,0g.LY) 37 300 519 HLa
Garcia-Depraect et . 1 i i i
al. (2017) Tequila (DQO 60,0 g.L™) 35 52,8 2,3
Sydney et al. Cana-de-actcar Batelada 37 ] 29.6 41 ] HAc HBu HPr
(2018) (DQO 29,6 g.LY) ’ ’ HLa EtOH
Garcia-Depraect e
Le6n-Becerril  Tequila (DQO 63,1 g.L ™) 3/ - 63,1 33 - HAC EE“; HLa
(2018)

Garcia-Depraect et . 1 i ) i HAc HBu HLa
a1, (2019) Tequila (DQO 57,7 g.L%) 35 7,9-57,7 3,2 HFo
B“('tzrglr‘4zt)a" Tequila (DQO30,5g.LY) APBR 35 4 05160 1,38 1,73 HAC HBuU
. Cana-de-acucar HBu HPr
Reis et al. (2015) (DQO 42,8 g.LY) RALF 30 6al 5,0-10,0 3,07 (6 h) 13,68 (1 h) EtOH MetOH

Albanez et al. Cana-de-acucar
(2016 a) (DQO 25,0 g.L 1) AnSBBR 30 104 3,0-9,0 2,2 0,34 HAc HBu HVa
Pouresmaeil et al. Cana-de-acucar
(2019) (DQO 84,3 g.LY) AnSBR 36 24 10,0 2,3 - -

APBR - reator anaeroébio de leito fixo (anaerobic packed-bed reactor); RALF — reator anaerdbio de leito fluidizado; AnSBBR — reator anaerébio de batelada sequencial com

biomassa imobilizada (anaerobic sequencing batch biofilm reactor); AnSBR — reator anaerébio de batelada sequencial (anaerobic sequencing batch reactor)
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Utilizando um APBR mesofilico (35 °C) Buitron et al. (2014a) avaliaram a viabilidade
da producdo de hidrogénio a partir da vinhaca de tequila (8,5 g DQO.L™) no TDH de 4 h,
equivalente 8 TCO de 51,6 kg DQO.m=.d. A substituicio progressiva de glicose por vinhaca
resultou na reducdo da PVH e HY. Portanto, a fonte de carbono de facil degradacéo tornou-se
menor no processo de substituicdo. Quando a vinhaca foi adicionada em 100% a PVH foi de
72 mL Ha.h™t.Lt com HY de 1,3 mol Hz.mol glicose™. O uso da vinhagca como Unica fonte de
carbono favoreceu a fermentagédo butirica-acética com 46% HBu, 32% HAc. A composicédo
do H2% foi de 64%. Uma limitagdo importante da producdo de hidrogénio a partir da vinhaga
é a sua baixa disponibilidade de agucares facilmente fermentaveis e a presenca de substancias
recalcitrantes que podem inibir o processo fermentativo ou levar a rotas alternativas menos
eficientes. De acordo com o0s autores, a presenca de substdncias inibitorias (como
melanoidinas) e baixa concentracdo de carboidratos simples limita a producao de hidrogénio a
partir da vinhaga. O HY maximo observado foi de 1,38 mmol H2.g DQO™ no TDH de 4 h
(TCO =51,6 kg DQO.m3.dia%).

Utilizando diferentes diluicdes na vinhaca, Lazaro et al. (2014) estudaram a producéo
de hidrogénio nas temperaturas de 37 e 55 °C utilizando lodo mesofilico de tratamento de
agua residuéaria de abatedouro de aves. O lodo foi pré-tratado termicamente e os testes foram
realizados em batelada nas concentragdes de vinhaga entre 2 a 12 g DQO.L™. Nos testes
mesofilicos a concentracdo de vinhaca ndo impactou o HY, o qual permaneceu na faixa de
1,72 a 2,23 mmol H2.g DQO?, com valor maximo na concentracio de 7 g DQO.L™.
Entretanto, na condicdo termofilica o aumento da concentracdo causou a reducdo do
rendimento de hidrogénio de 2,31 para 0,44 mmol H..g DQO?. Mesmo assim, 0 maior
rendimento obtido neste estudo foi na condicdo termofilica na concentragdo de 2 g DQO.L™.
Os é&cidos butirico, acético e o etanol foram produzidos em todos os experimentos, com
acetato predominando em condicBes mesofilicas. Além disso, acido propionico foi
identificado apenas em condi¢des mesofilicas quando a concentracdo de vinhaca foi inferior a
7gDQO.L?. Os resultados obtidos refletem as diferentes composicdes das comunidades
microbianas mesofilicas e termofilicas que apresentam diferentes potenciais para conversao
de vinhaca a hidrogénio. Os microrganismos predominantes em 37 °C foram relacionados ao
género Clostridium , enquanto que em 55 °C foram identificados bactérias relacionadas ao
género Thermoanaerobacter.

Sydney et al. (2014) avaliaram a co-digestdo mesofilica (37 °C) de vinhaca
(30,000 mg DQO.L?) com sacarose, melago e caldo de cana. As concentracGes de fontes de
carboidrato foram 7,93, 10, 15, 20 e 22,07 g carboidrato.LY. O HY de
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5,95 mol Hz.mol sacarose foi observado com caldo de cana na concentragio de
10 g carboidrato.L™, correspondente a 74,35% do rendimento maximo tedrico. Os principais
metabolitos foram HBu (4500 mg.L ™), HAc (1500 mg.L™) e HLa (2000 mg.L™?), observando
uma mudanca de rota metabdlica para HPr (1,321 mg.L™) com o fim da disponibilizade de
carboidratos.

Albanez et al. (2016a) avaliaram a co-digestao mesofilica (30 °C) de vinhaca e melago
para producdo de biohidrogénio em AnSBBR em diferentes concentragcdes (3000, 6000 e
9000 mg DQO.L?) e relagbes de vinhaca e melago no TDH de 3 h. A melhor PVH foi de
0,34 L Ha.dia®.L™? com 39% de Hz e uma concentragéo afluente de 6000 mg DQO.L™ (67%-
33% vinhaca-melago). As principais rotas metabdlicas foram acética, butirica e valérica. A
remocao de DQO do sistema foi baixa (17%) com elevada conversao de carboidratos de 85%.
O aumento da concentracdo afluente aumentou a producdo de acetato (190 a 750 mg.L™?) ,
biogas e fragdo molar de hidrogénio (6 a 39%) indicando o favorecimento da rota acética. Ao
aumentar a concentragdo de substrato também foi aumentada a PVH de 0,02 para
0,34 L Ha.diat.Lt e 0 HY de 0,5 para 2,2 mmol H,.g DQO™. A composicgdo da vinhaca foi
elevada de 67% para 75%, 0 que fez cessar a producao de hidrogénio.

A co-digestdo pode garantir o balanceamento de nutrientes e reduzir a toxicidade de
componentes ao selecionar substratos com caracteristicas complementares. Assim Garcia-
Depraect et al. (2017) avaliaram diferentes valores da razdo entre vinhaca de tequila e residuo
de processamento de milho (100/0, 80/20, 60/40, 40/60, 20/80 e 0/100, respectivamente)
(52.800 mg DQO.L™) na produgdo mesofilica (35 °C) de hidrogénio em batelada. Observou-
se HY maximo de 2,3 mmol Hz. g DQO™ devido as concentragdes complementares de
nitrogénio, ferro, magnésio, e fésforo, reduzindo em 46% a adi¢cdo de componentes quimicos.

Sydney et al. (2018) avaliaram a producdo mesofilica (37 °C) de hidrogénio usando
como indculos as fezes de morcego (AH1), residuo de industria de laticinios (AH2) e solo
para cultivo de cana-de-agticar (AH3) em batelada. A vinhaga (29.600 mg DQO.L™?) foi
utilizada como substrato co-fermentada com sacarose, melago e caldo de cana
(10.000 mg sacarose.L ™). Os maiores HY foram observados no AH1 com vinhaga e sacarose
(2,1 mol Hz.mol glicose?) e vinhaca com caldo de cana (1,6 mol Hz..mol glicose™). Os
principais metabdlitos produzidos foram HBu, HAc, HPr, HLa e EtOH. No indculo AH3 foi
observada a maior producio de HBu (10.000 mg.L™'), mas o HY foi de apenas
0,97 mol Hz.mol glicose™. Isso foi devido ao excesso de producéo de EtOH (2.000 mg.L™Y) e
HPr (13.000 mg.L™?), reduzindo o HY.
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No estudo de Garcia-Depraect e Ledn-Becerril (2018), foi realizada a avaliacdo do
desempenho operacional, andlise cinética e da ecologia microbiolégica para investigar a
producdo fermentativa de hidrogénio a partir de vinhaca de tequila. Foram realizadas
fermentacdes em batelada mesofilica (35 °C) e pH entre 6,5 e 5,8. Foi utilizada cultura mista
com Lactobacillus, Acetobacter e Clostridium para inoculacdo do reator. A vinhaga de tequila
bruta continha 63,1 g DQO.L? com SV de 37,4 g.L. O consumo de carboidratos foi de
61,4%. A fracdo molar de H foi de 70%, com HY de 84 mL H.. g DQO™. A remocéo de
DQO foi de 9%. Neste estudo, as bactérias utilizadas no indculo em conjunto com as bactérias
autoctones da vinhaca da tequila estabeleceram uma coexistencia estavel baseada nas
associacOes sintroficas. Os principais metabodlitos observados foram HLa (1 g.L?), HAc
(2 g.L ), HBu (6 g.L™?) e 4cido formico (HFo) (0,5 g.Lb).

O elevado acumulo de HLa foi devido a elevada presenca de bactérias laticas, que
produzem HLa a partir de aglcares. Durante a etapa produtora de hidrogénio, as
concentragdes de HLa, HAc e HFo foram reduzidas rapidamente. Ao analisar as correlacGes
entre producdo de hidrogénio e os metabolitos, os autores observaram o consumo de HLa,
HAc e HFo durante a producdo de hidrogénio, enquanto HBu foi produzido
concomitantemente. Observando esta correlacdo, a producdo de hidrogénio a partir dos
carboidratos foi secundaria, reforcada pela baixa conversdo de carboidratos. Entretanto, a
presenca dos aguUcares redutores tem papel importante na producdo de HLa como precursor do
H>. O sequenciamento identificou como principais espécies a Clostridium beijerinckii,
Streptococcus sp. e Acetobacter lovaniensis na maior atividade produtora de Hz. O maior
acumulo de HLa é ilustrado nas equac@es 3.4, 3.7 e 3.8. O consumo de HLa para producdo de
H> é ilustrado nas equagdes de 3.9 e 3.10 (GARCIA-DEPRAECT; LEON-BECERRIL, 2018),

CsH1206 > 2 CHsCH(OH)COOH (3.4)
CsH1206 > CH3CH(OH)COOH + CH3CH20H + CO, (3.7)
2 CH1206 >3 CHsCOOH + 2 CHsCH(OH)COOH (3.8)
2 CH3CH(OH)COOH + CH3COOH = 3/2 CH3(CH2)2COOH+2C0,+H+H20 (3.9)
CHsCH(OH)COOH + H20 > CH3COOH + CO,+ 2 Hz (3.10)

Garcia-Depraect et al. (2019) propuseram o consumo de HLa e HAc para produzir
biohidrogénio a partir da vinhaca de tequila em conjunto com a inibicéo por bactérias laticas.
Os efeitos do contelido de sélidos totais, concentragdo de substrato (7,9 a 57,7 g DQO.LY),

formulacdo de nutrientes e adicdo de inoculo foram avaliados em experimentos em batelada
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mesofilica (35 °C). Os principais fatores foram a adi¢do de in6culo e nutrientes, aumento da
concentragdo de substrato de 7,9 para 57,7 g DQO.L™ e diminuicdo da concentracdo de
sélidos totais, possibilitando o aumento do HY em 47% para 82,4 mL Hz. g DQO™ com
71,5% de H2 no biogéas. Os principais metabolitos foram HFo, HLa, HAc e HBLu.

No estudo de Moraes et al. (2019) foi avaliado o papel da vinhaga como fonte de
nutrientes e os impactos de métodos de pré-tratamento (acido e térmico) em sistemas
acidogénicos na producdo de &cidos e alcoois. Os ensaios foram realizados em batelada
mesofilica (37 °C) com sacarose como fonte principal de substrato com e sem vinhaca. Os
diferentes tratamentos do lodo n&o alteraram a producdo de metabdltios, enquanto que o0 uso
da vinhaca variou as rotas metabdlicas e aumentou a producdo de &cidos em 47,3%. O uso de
apenas sacarose favoreceu a producdo de HBu e acido isobutirico (HIsBu), enquanto que o
uso de vinhaca favoreceu a producdo de HLa. A producdo de HBu aumentou com a diluicéo
da vinhaca, enquanto que o HIsBu foi independente. As concentracfes de HLa foram
reduzidas conforme a cultura foi adaptada. Os resultados sugeriram a promoc¢do da rota
consumidora de HLa para producdo de HBu e HIsBu. Os principais metabdlitos foram os
acidos isobutirico (10,3 g.L™?) e butirico (10,6 g.L!) resultantes da conversdo de HLa. O
EtOH foi o principal metabdlito das rotas solvetogénicas, com concentragdes entre 2,7 a
529.L%

No estudo de Pouresmaeil et al. (2019) foi avaliado o efeito da concentracdo na
producdo de hidrogénio a partir de vinhaca (1,7, 4,8, 7,7, 11,6, 16,8, 25,2, 344 e
49,8 g DQO.L™) em AnSBR mesofilico (36 °C) no TDH de 24 h. A converséo de carboidrato
permaneceu acima de 90% para valores de DQO inferiores a 16,8 g DQO.L™.0 aumento da
concentracgdo de matéria organica de 1,7 para 11,60 g DQO.L™ aumentou o HY (méximo de
2,3 mmol H,. g DQO™Y), mas teve efeito negativo em DQO acima de 11,60 g DQO.L™
(minimo de 0,5 mmol H,. g DQO™ na DQO de 49,8 g DQO.L™). A menor produgéo de Hz em
maiores valores de DQO foram atribuidas a toxicidade inerente da vinhaca pela acidificacéo

excessiva do meio.

3.2.2.2 Condic¢oes Termofilicas (55-65 °C) de Producéo de Hidrogénio

Os principais estudos de producdo de hidrogénio a partir de vinhaca realizados em
condigdes termofilicas (55 a 65 °C) sdo apresentados na Tabela 3.4.
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Tabela 3.4 — Resultados de estudos de producdo de H2 em condicdes termofilicas

Referéncia Caract_e risticas da Reator T TDH DQO HY PV_H Metabolitos
vinhaca (°C) (h) (0.LY)  (mmol Hz. g DQOY) (L Hadiat.L?)

Fe"az(gggf)r etal. (ggg’ggjg@;f_ﬁ) APBR 55 24a8 352 2,23 (12 h) 1,0(12h)  HAC HBU HPr
Sa(gt(‘))ls fat)al (gg]g'ggz@;f_?[) RALF 55 8al 5,0 5,73 (6 h) 18,72(1h)  HBu HLa Hsuc
Sa(rz‘g’ffbt)a' (gg'g'ggjff;f_?[) RALF 55 6al 156?08 2,23 (6 h) 35,76 (1 h) HB“H'IguH La
Sa(”ztgifé)a" (gg‘g’ggj‘?gﬁ[) RALF 55 6al 136?08 2.86 (6 h) a704(1h) PAC SE; HPr

Fe”az(z‘]glnggg etal. (gg‘g'ggjggguj_"’?[) APBR 55 102 352 0,7 2,3 HAC SE; HPr

Fuess et al. (2016) (gg‘g'ggjg‘?;f_?[) APBR 55 75 28,3 0,87 16 HAC HBuU HPr
Ra”}ggi"?‘;’"va (gg‘g'gg:g‘?;i?[) RALF 5755 8a05 10,0 1,64 (4 h) 174 (05h) HAC :E; HPr
Ra”}ggfs“;’""a (gg‘g'gg:g‘?;i?[) RALF 55 8al 100 1,01 (6 h) 2,54 (0,5 h) EE)AF": H”Egu
F‘égf)slgtcg’" (gg'g'gg:ff;‘l’_?[) APBR 55 75 26,4 0,77 11 HAC SE; HPr

Fuess et al. (2019) (gg‘gﬁg?g@;ﬁ[) ASTBR 55 24a4 400 3,11 (24 h) 21(12h)  HAC l'jf: HPr

APBR - reator anaerébio de leito fixo (anaerobic packed-bed reactor); RALF — reator anaerdébio de leito fluidizado; AnSBR — reator anaerdbio de batelada sequencial

(anaerobic sequencing batch reactor); ASTBR — reator anaerobio de leito fixo estruturado (anaerobic structured-bed reactor)
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Avaliando o efeito da taxa de carregamento organico na producdo de hidrogénio,
Ferraz Junior et al. (2014) utilizaram 4 reatores de leito fixo operando a 55 °C e em valores de
TDH entre 24 a 8 h, correspondendo a valores de TCO entre 36,2 a 108,8 kg DQO.m.dia™.
A conversdo de matéria organica resultou na producdo dos acidos acetico, butirico e
propidnico. Os valores maximos de produtividade e de rendimento de hidrogénio de
1023 mL Hz.dt.L? e 2,4 mol Hz.mol carboidrato™ (0,7 mmol H..g DQO™?) foram obtidos no
valor de TDH de 12 h, correspondendo a TCO de 72,4 kg DQO.m>.dia. Ao aumentar a TCO
para o valor de 108,6 kg DQO.m>.dia, o rendimento e a produtividade de hidrogénio obtidos
foram reduzidos em 63,9% e 42,8%, respectivamente. Ao compilar os dados de biologia
molecular observou-se que o nimero de cépias de Fe-hidrogenase foi méximo na condi¢do de
maior rendimento de hidrogénio e a principal sequéncia genética foi 99% similar a
Thermoanaerobacterium.

Em operacdes de longa duracéo, o crescimento da biomassa no leito fixo pode reduzir
a taxa de carregamento organico especifica. Desta forma, mesmo em concentracdo inicial
constante, a disponibilidade de substrato pode ser reduzida. Assim, Ferraz Junior et al.
(2015a) estudaram a influéncia em longo prazo (60 dias) da operacdo de reator anaerdbio de
leito fixo em elevada taxa de carregamento organico (84,2 kg DQO.m3.dia?) na producéio
termofilica (55 °C) de hidrogénio usando vinhaga como substrato (35,2 g DQO.L™?) no TDH
de 10,2 h. Metano ndo foi observado na operacdo do reator e a fragdo média de hidrogénio no
biogas foi de 38,7%. Entretanto, apesar de a TCO ser mantida constante, a taxa de
carregamento organico especifica foi reduzida de 1,38 a 0,72 g carboidratos totais.g SV*.h?
durante a operacdo do reator, causando flutuacbes na producdo de hidrogénio até a sua
interrupcdo no dia 60. Durante a producdo de hidrogénio os valores méximos de
produtividade e de rendimento foram de 2284 mL H.dia™.L* e 3,7 mol Hz.mol carboidrato?,
respectivamente, na taxa de carregamento organico especifica de
0,98 g carboidratos totais.g SV-1.h"t. Os principais metabolitos produzidos foram os &cidos
acetico, butirico e propidnico. Organismos pertencentes a géneros reconhecidos como
produtores de hidrogénio (Caloramator, Clostridium, Oxobacter, Thermoanaerobacterium,
Thermohydrogenium e Megasphaera) foram identificados em amostras coletadas no meio e
no final da operacdo do reator. Estes resultados indicam que o uso de lodo termofilico
adaptado a vinhaca de cana-de-agucar pode enriquecer a comunidade produtora de hidrogénio
e inibir os consumidores de hidrogénio autoctones.

Fuess et al. (2016) investigaram a producdo continua de hidrogénio em APBR

termofilico (55 °C) utilizando vinhaga de cana-de-actcar como substrato. A PVH maxima foi
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obtida com valor de 1604 mL H.dia®.L™ e HY de 3,4 mol H..mol sacarose™, equivalente a
0,87 mmol H.g DQO™, com 37% de H, no biogas no TDH de 7,5 h e TCO de
84,2 kg DQO.m3.dia. A performance do reator foi afetada pela variagdo da composigio da
vinhaca durante a safra de cana-de-agUcar. Os principais metabdlitos observados foram
acetato (1355 mg.L™Y), butirato (1378 mg.L™) e propionato (721 mg.L™?).

Fuess et al. (2018c) avaliaram a fungéo de diferentes grupos microbianos e suas rotas
metabolicas fermentativas na producdo de biohidrogénio em reator APBR termofilico (55 °C)
alimentado com vinhaca no TDH de 7,5 h e TCO de 84,2 kg DQO.m.dia%. Quatro amostras
de descartes de biomassa (BBD) foram realizadas, i.e., nos dias 51 (BBD1), 98 (BBD2), 105
(BBD3) e 150 (BBD4). O HY e PVH foram maiores na BBD1 (PVH de 1115 mL Ha.dia™.L?;
HY de 3,0 mol Hz. mol™? carboidratos) em comparagdo com o observado no BBD2 (PVH de
650 mL Ha.diat.L?, HY de 1,6 mol H.. mol? carboidratos) e no BBD4 (PVH de
1059 mL Ha.dial.Lt; HY de 1,5 mol Hz. mol? carboidratos). Os maiores HY e PVH foram
associados com elevada producdo de HAc (1,0 a 1,5 g.LY) e HBu (1,0 a 1,9 g.L}). Foi
observada predominancia de dois géneros: Lactobacillus (21,3-24,8%) e Clostridium (14,5-
19,0%). Isso sugere que as variacdes no desempenho do APBR, como reducdo da PVH e
alteracdes nos perfis metabolicos, foram resultantes de alteracdes metabolicas das populacGes
microbianas ao invés de modificacbes na estrutura da comunidade. A correlagdo observada
entre HAc e HPr e o género Clostridium resultou das elevadas concentracdes de HLa (3,5 a
6,7 g.L ) observadas na vinhaca bruta, pois HLa pode ser fermentado a HPr e HAc, como

indicado na equacdo 3.11.

3 CH3CH(OH)COOH - 2 CH3CH2COOH + CH3COOH + CO; + H20 (3.11)

Outra correlacdo observada foi entre 0 HBu e o género Lactobacillus, resultando das
elevadas concentraces de HLa. O HLa e o HAc podem ser utilizados como substrato para
producdo de Hz, CO2 e HBu em condic¢Bes com baixa disponibilidade de carboidrato.

2 CH3CH(OH)COOH + CH3COOH = 3/2 CH3(CH2)2COOH+2C0,+H+H20 (3.9)

As maiores produtividades de hidrogénio foram associadas com o género
Thermoanaerobacterium, enquanto que as bactérias produtoras de HLa foram o género
dominante em condi¢des de producdo de hidrogénio estavel e instavel. Foi observado que rota

do &cido latico teve papel duplo no reator, tanto na producdo de hidrogénio (HAc + HLa -



45

HBuU + H2) quanto na producdo de outros &cidos (HLa - HPr + HAc). Os resultados
sugeriram que o &cido latico é a fonte de carbono alternativa primaria para sistemas
alimentados com vinhaca sujeitos a condi¢des de escassez de carboidrato.

Fuess et al. (2019) avaliaram as correlagdes metabdlicas da producdo termofilica
(55 °C) de hidrogénio a partir de vinhaca de cana-de-agUcar em reator de leito estruturado
(ASTBR) reduzindo o TDH de 24 h para 16 h, 12 h, 6 h e 4 h (TCO equivalente de 40 a
120 kg DQO.m3.dia!). O pH da vinhaca foi ajustado entre 6,5 e 7,5 antes da alimentagio
através da dosagem de NaOH (50% m/v) em associa¢do com bicarbonato.

A reducdo do TDH de 24 h para 12 h favoreceu a PVH, aumentando de 755 para
2074 mL Ha.dial.L (CNTP). Entretanto, com a reducdo do TDH de 12 h para 4 h, a PVH
reduziu para 1830 mL Hp.dia®.L. Por outro lado, o HY foi reduzido de 3,1 para
0,6 mmol Hp. g DQO™ ao reduzir o TDH de 24 h para 4 h. O controle do pH foi fator
determinante para manter a producdo de hidrogénio. Em valores de pH inferiores a 4,5, 0
acumulo de HLa foi favorecido no ASTRB mesmo em valores de TDH inferiores a 12 h, ndo
favoravel a producéo de Hz. Por outro lado, valores de pH superiores a 6,0 estimularam a
atividade de bactérias redutoras de sulfato, observando remocio total de SO4> no efluente e
2% de H2S no biogas (FUESS et al., 2019).

Segundo os autores, € necessario incluir a conversdo de HLa e glicerol no calculo do
HY para maior preciséo nos resultados. A converséao de carboidratos aumentou de 50,8% para
76,0% com a reducdo do TDH de 24 h para 4 h devido a condi¢cbes mais favoraveis de pH
(entre 5,0 e 5,5). Além disso, o consumo de glicerol foi maior que 95% em todas as condi¢fes
de operacdo. O principal metabdlito relacionado a elevada producdo de H> foi o HBu com
concentragdes superiores a 2,0 g.L™ nas condigdes de melhor producéo de H2 (TDH de 12 h e
6 h). Por outro lado, o acimulo de HLa em concentracdes de 3,5 a 3,6 g.L™ foi observado
quando a producdo de H foi inferior. Outros metabolitos identificados que n&o foram
correlacionados com a producdo de H> foram metanol (MetOH), EtOH, HAc e HPr. As
concentracdes de HAc foram reduzidas de 2,3 para 0,6 g.L™* com a redugio do TDH de 24 h
para 4 h. O acumulo de HPr foi observado quando o pH foi superior a 6,0. Os resultados
indicaram uma relagéo direta entre a concentracdo de HBu e o HY, enquanto que o HLa teve
relacdo inversa com estes dois parametros. Desta forma, os autores indicaram como a
principal a rota de producéo de hidrogénio o consumo de HLa e HAc para producéo de H» e
HBu (pH = 5,0 - 5,5) (FUESS et al., 2019).
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3.2.3 Producédo de Metano a partir de Vinhaca

O conceito de biorefinaria atrai grande interesse do setor agroindustrial devido ao
potencial de expandir a exploracdo de matérias primas ao produzir simultaneamente diferentes
produtos de elevado valor agregado, recuperando energia a partir de residuos. As usinas de
etanol e acucar sdo exemplos de biorrefinarias baseadas na conversao da cana-de-agtcar em
acucar, etanol e eletricidade pela queima do bagago. Apesar do uso eficiénte da cana-de-
acucar dentro da usina, uma fracdo consideravel de energia é descartada ao destinar a elevada
carga organica da vinhaca para a fertirrigacdo do solo. A digestdo anaerdbia € a alternativa
mais viavel ambientalmente para a gestdo da vinhaca em usinas de cana-de-agucar. N&o
somente esta elevada carga organica é desperdicada por ndo gerar H> e CHs4 na digestdo
anaerobia, como também causa severos impactos ambientais no solo (FUESS et al., 2018b).

As etapas envolvidas na degradacdo anaerdbia sdo realizadas de forma geral por
microrganismos acidogénicos e metanogénicos. Entretanto, as necessidades de crescimento
microbiano para metanogénicos e acidogénicos, como concentracdes de nutrientes e
substatos, sdo muito diferentes. Do ponto de vista econdmico e ambiental, é interessante
reutilizar a fracdo organica residual do efluente acidogénico para tratar o efluente e agregar
valor a producéao de hidrogénio. A producdo de metano envolve a conversdo de substrato rico
em carbono por arqueias que operam de forma sintréfica em condi¢bes anaerdbias
(SIVAGURUNATHAN et al., 2018).

No processo anaerobio de tratamento de efluentes, maiores cargas organicas geram
maior quantidade de acidos volateis. Isso pode provocar o desbalanceamento entre a produc¢éo
e 0 consumo de &cidos, seguido por distarbios da populacdo metanogénica. Somente apos o
consumo dos &cidos butirico e acético é que o &cido propibnico comeca a ser degradado.
Enquanto a presséo parcial de H> for elevada, as bactérias acetogénicas ndo conseguem evitar
0 acumulo de HPr e de HAc. Quando o sistema acumula grande quantidade de &cidos ou em
eventual instabilidade, uma opcao para preservar a biomassa mantendo o pH proximo a
neutralidade € adicionar bicarbonato de sédio. Por ser um produto da metanogénese, a adi¢ao
do bicarbonato ndo altera 0 metabolismo e a sua auséncia influencia o desempenho do reator
(DOLL; FORESTI, 2010).

Segundo Ripley et al. (1986) apesar de a principal evidéncia da desestabilizacdo dos
sistemas metanogénicos ser a reducdo no pH e composicdo de metano no biogés, estas

respostas sdo lentas em sistemas bem tamponados. Portanto € necessario monitorar a relacdo
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entre alcalinidade intermediéria e alcalinidade parcial (Al/AP) para melhor entendimento do
comportamento do sistema.

Fuess et al. (2017b) avaliaram a implementacdo e operacdo da digestdo anaerdbia
termofilica (55 °C) em reator de leito fixo em escala plena para melhorar a recuperacao de
energia a partir da vinhaca, considerando tanto um estagio metanogénico quanto o sistema de
dois estdgios acidogénico e metanogénico com diferentes estratégias de alcalinizagdo. As
estratégias de alcalinizacdo usadas foram a aplicacio de NaOH (4 mg. g DQO vinhaga™®) ou
NaHCOs (0,28-0,36 g. g'* DQO vinhaga) com ou sem recirculacéo de efluente.

O APBR acidogénico foi projetado para TCO de 84,2 kg DQO.m3.dia™ em série com
um reator de leito estruturado (ASTBR, do inglés anaerobic structured-bed reactor) na TCO
de 25,0 kg DQO.m3.dia. A digestdo em um estagio foi projetada para um ASTBR na mesma
TCO. Para o0 projeto dos reatores foi considerado a vazao de 920,1 m® vinhaca.dia™ tendo o
reator de um estagio remocéo de DQO de 60,7%, MY de 0,234 L CHs.g DQO™ e 58,4% de
CHs, enquanto o sistema de dois estdgios tinha remogdo de DQO de 73,9%, MY de
0,301 L CH4.g DQO™ e 70,0% de CH4% (FUESS et al., 2017b).

Os resultados de Fuess et al. (2017b) indicaram que a separacdo da acidogénese e da
metanogénese em dois estagios é viavel economicamente em escala plena. Apesar do maior
custo de implementacdo e de operacdo, o custo de producdo de biogas e de eletricidade foi
inferior ao estagio Unico dependendo da estratégia de alcalinizacdo. Com relacdo a estratégia
de alcalinizacdo, os melhores resultados foram obtidos com dosagem de NaOH associado ou
ndo com a recirculacdo do efluente, com os custos de eletricidade 2,3 vezes menores que
advindo das distribuidoras de eletriciade. Os custos de producéo de biogas foram maiores com
NaHCOz em comparacgdo com NaOH mesmo com as dosagens de 0,28 a
0,36 g NaHCO3.g DQO vinhaga™ sendo inferiores aos estudos de Doll e Foresti (2010) (0,4 a
1,2 g NaHCOs.g DQO vinhagal) e Siqueira et al. (2013) (1,0 g NaHCOs.g DQO vinhaga™).
Teoricamente 0 NaHCOs3 fornece melhores condigfes para 0s metanogénicos em comparagao
com NaOH porque os sistemas sdo estabilizados com o fornecimento de alcalinidade além da
alcalinidade gerada pelo consumo de HAc (FUESS et al., 2017b).

Fuess et al. (2018b) avaliaram os aspectos técnico-econdmicos da implementacdo da
digestdo anaerdbia em dois estagios nas usinas de cana-de-acUcar para o0 tratamento da
vinhaca. O melhor resultado para a geracdo de energia elétrica foi a geracdo de energia a
partir do H2 e do CH4 conjunta (hythane). A aplicacdo do sistema em dois estagios é viavel
economicamente devido ao melhor desempenho econdmico durante a operagdo aumentando a

producdo de energia de 20-30%, apesar do maior custo de implementacdo. A dosagem de
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agente alcalinizante é um fator importante, pois altera o desempenho econémico e ambiental
do sistema A comparacdo da viabilidade econdmica dos sistemas de um e dois estagios
depende do tipo de agente alcalinizante devido ao custo operacional que NaOH e NaHCOs3
apresentam. No caso do NaHCOs3 o reator em dois estagios pode aumentar em 30% o custo de
operacdo . Dessa forma € melhor indicado a aplicacdo de baixas dosagens de hidroxido de

sodio, tanto pelo menor custo quanto pelo menor impacto ambiental

3.2.3.1 Sistemas de Estagio Unico
3.2.3.1.1 Condic6es Mesofilicas (25-40 °C)

Os principais estudos de producdo de metano em um estagio a partir de vinhaca
realizados em condices mesofilicas (25 a 40 °C) sdo apresentados na Tabela 3.5.

No estudo de Cabello et al (2009) foi avaliado a remo¢do de DQO de vinhaga em
condi¢cbes mesofilicas (35°C) em reator anaer6bio de leito fluidizado (RALF) nas
concentrages de 10.396 até 22.487 mg DQO.L™ nos valores de TDH de 2,55 e 1 dia. O pH
do efluente manteve-se entre 6,4 e 8,6. A eficiéncia de remocdo de DQO permaneceu entre
52,99% a 57,06% com valor maximo na DQO de 12.577 mg DQO.L™. A producio de biogas
aumentou de 0,033 para 0,046 L.dia’ com o aumento da DQO de 10.396 até
22.487 mg DQO.L™.
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Tabela 3.5 — Resultados de estudos de producdo mesofilica de CH4 em um estagio

Caracteristicas da DQO TCO MY (TCO) PVM (TCO)

Referéncia Reator T (°C)

Metabolitos

vinhaca (0.L) (kg DQO.m3dial) (L CHs gDQOY) (L CHadiat.L?)
Siqueglas‘;t al (Sggaé%e_;lag%‘fﬂ) RALF 30 20200 33322619 0,341 (19,87) 5,37 (26,19) HAC HPr
A"()ggié b al. (82”3'22?5?5) AnSBBR 30 1050  118a554 0,231 (5,54) 0,973 (5,54) RAc B
Jar(‘ggleé)a" (gg‘g'ggjgggf_aﬁ) UASB 40 23,0 1,5a6,1 0,239 (9,6) 1,4 (9,6) HASPF: Bu
A'm(‘;i(;’f?‘§t al. (gg‘g'gi:g‘?;f_?{) ANSBBR  30-45  10-10,0 1210 0,302 (8,2) 2,27 (10) HAG HPr
Aq‘(’;g‘i%t al. (gg‘g'ggjgggf_aﬁ) ASTBR 30 60180 24218 0,310 (10,2) - -
Caz:.eré'o[i%z © (gg‘g'ggjg‘?gﬂ) OTSARE - 27,8 35 052145 0,289 (14,5) :
A;e;’lfa('z\(/)igg)as Tej;i(')ag.(l_[_)go APBR 35 35 42125 0,280 (4.9) 3,03 (12.5) :
Del ('\2'3%5“ al. (gg‘g‘igj‘ﬁf_ﬁ) UASB 22 19,2 0,5232,4 0,270 (4.9) 8,63 (32,4) RAc B
LO("Zag‘fgeat)a" (gg‘g'ggjg‘?;lf_?[) AnSBBR 30 5 6,4 0,204 1,27 HAG HPr
Loéa()tggebt)a" (gg‘g'gg:f;fﬁ) ANSBBR  25-30  25-7,5 5,0a10,1 0,343 (10,1) 3,46 (10,1) HAC HPr

APBR - reator anaeroébio de leito fixo (anaerobic packed-bed reactor); RALF — reator anaerdbio de leito fluidizado; AnSBBR — reator anaerébio de batelada sequencial com
biomassa imobilizada (anaerobic sequencing batch biofilm reactor); AnSBR — reator anaer6bio de batelada sequencial (anaerobic sequencing batch reactor); ASTBR —
reator anaerébio de leito fixo estruturado (anaerobic structured-bed reactor); UASB — reator anaerébio de manta de lodo de fluxo ascendente (upflow anaerobic slude-bed

reactor); CSTR - reator de mistura perfeita (continuous stirred tank reactor); EGSB — reator anaerdbio granular de leito expandido (expanded granular sludge-bed reactor)
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No estudo de Moraes et al. (2015b) a digestdo anaerdbia de vinhaga de beterraba foi
otimizada usando CSTR mesofilico (37 °C) suplementado com cal fertilizante ou esterco
bovino 3%. Em ambos os reatores a razdo C/N foi ajustada adicionando palha. A TCO foi
variada de 2,0 a 3,0 kg DQO.m3.dia e o TDH de 36 a 20 dias de forma a obter a melhor
condicdo de operacdo. O inoculo foi obtido de lodo mesofilico (37 °C) para o tratamento de
esterco animal e residuo organico industrial.

Devido ao baixo conteido de macro e micronutrientes e baixa relacdo C/N de 6 a
producdo de metano exclusivamente a partir de vinhaca ndo foi possivel devido a inibi¢éo por
amonia. No reator com fertilizante de cal a reducdo do TDH de 30 para 20 dias aumentou a
PVM de 0,28 para 0,48 L.dia™.L%, atingindo a TCO de 3,0 kg DQO.m=3.dia. Entretanto, foi
observado acumulo de HAc (4,28 g.L!) com concentracio de HPr de 1,83 g.L . Assim, o
TDH foi elevado para 33 dias com TCO de 2,0 kg DQO.m3dia’. Desta forma, a
produtividade de metano méaxima de 0,74 L.dia.L* foi obtida com 3,66 g HAc.L ¢ 2,01 g
HPr.L. A composicdo de metano permaneceu entre 52,1 e 78,5%. Similarmente, no reator
com esterco bovino a reducdo do TDH de 30 para 20 dias aumentou a produtividade de
metano de 0,33 para 0,65 L.dia™.L?, atingindo a TCO de 3,0 kg DQO.m?3.dia. Neste TDH
foi observada concentragdo de HAc de 2,15 g.L™ e HPr de 1,67 g.L"t. Com o aumento do
TDH para 33 dias com TCO de 2,0 kg DQO.m>.dia? a produtividade de metano maxima de
1,10 L.diat.L? foi obtida com 3,99 g HAc.L e 1,07 g HPr.Lt. A composicdo de metano
permaneceu entre 59,3 e 75,8%. O MY para vinhaca com fertilizante foi de 0,287 L CHa. ¢
DQO? e de 0,323 L CH4. g DQO com esterco bovino ambos no TDH de 33 dias com TCO
de 2,0 kg DQO.m3.dia* (MORAES et al., 2015b).

Albanez et al. (2016b) avaliaram a digestdo anaer6bia da vinhaga (1000, 2000, 3000,
4000, 5000 mg DQO.L?) em AnSBBR mesofilico (30 °C). Com o aumento da TCO de 1,18
para 5,54 kg DQO.m.dia™* obtendo como principais resultados o consumo de 83% da DQO,
CH4% de 77%, aumento da produtividade de metano de 0,030 para de 0,973 L CH4.L.dia?t e
rendimento de 0,231 L CH4.g DQO™. Os principais metabdlitos foram HAc (81 mg.L ™), HPr
(46 mg.L) e HBu (6 mg.L ™). Foram projetados 4 reatores industriais AnSBBR em paralelo
cada um com volume de 15849 m3. A producio de metano estimada foi de
1650 kmol CHa.dia* com geragio de 17 MW, aumentando a recuperaco da energia da cana-
de-acucar de 93 para 96%.

No estudo de Barros et al. (2016) avaliou-se a conversdo anaerdbia de vinhaga (1.866
a 28.543 mg DQO.L?) em metano com o aumento da TCO em dois reatores UASB
mesofilicos (30 °C). O reator R1 foi operado no TDH de 2,8 dias e 0 R2 nos TDH de 2,8 a
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1,8 dias. As TCO aplicadas foram de 0,2 a 7,5 kg DQO.m3dia’ no R1 e de 0,2 a
11,5 kg DQO.m3.dia . No R1 a DQO afluente foi elevada de 1.866 para 21.971 mg DQO.L?,
enquanto que no R2 a DQO afluente foi elevada de 1.866 para 28.543 mg DQO.L™. As
concentracdes de SSV aumentaram de 96 para 1385 mg.L™* no R1 e de 88 para 1556 mg.L™*
no R2. A concentracdo de acidos totais aumentou de 532 e 558 mg.L™ para 4280 para
3394 mg.L com o aumento da TCO de 0,2 para 7,5 kg DQO. m=3.dia™. A relagdo Al/AP foi
mantida entre 0,18 a 0,35 no R1 e entre 0,16 para 0,86 no R2. No R1 o0 aumento da TCO de
0,2 para 5,0 kg DQO.m3.dia™* aumentou a remogdo de DQO de 72% para 81%. O aumentou
dos valores de TCO para 7,5 kg DQO.m=.dia! reduziu a remogédo de DQO para 47%. No R2
a remocgdo de DQO permaneceu entre 73% e 82% com o aumento da TCO de 0,2 para
7,5 kg DQO. m3.diat. Na TCO de 11,5 kg DQO. m3.dia* a remocio de DQO foi reduzida
para 60%. As remoc6es de DQO de foram de 49% a 82% no R1 e de 39% a 65% para 0 R2.

A porcentagem de metano no biogas foi reduzida de 83% para 69% no R1 e de 85%
para 64% no R2 com o aumento da TCO de 0,2 para 11,5 kg DQO. m3.dial. No R1 o
aumento da TCO de 0,2 para 7,5 kg DQO.m3.dia* aumentou a PVM de 0,087 L CHg.dia™.L™
para 0,597 L CHa.dia.L! na TCO de 5,0 kg DQO.m*.dia* e no R2 0o aumento da TCO de
0,2 para 11,5 kg DQO. m3dial aumentou a PVM de 0,120 L CHadialL? para
0,989 L CHa4.dia™.L na TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia™t. Da mesma forma, 0 MY aumentou de
0,133 L CH4. g DQO™ para 0,181 L CH4. g DQO™ na TCO de 5,0 kg DQO.m>.dia* no R1.
No R2 0 MY aumentou de 0,145 L CH4. g DQO™ para 0,185 L CH4. g DQO™ com o0 aumento
da TCO de 0,2 para 5,0 kg DQO.m>3.dia. O aumento da TCO para 11,5 kg DQO.m3.dia™
reduziu 0 MY do R2 para 0,115 L CH4. g DQO™. Os maiores rendimentos de metano foram
de 0,181 L CHs.gDQO™ e 0,185 L CHs. g DQO? no R1 e no R2, respectivamente
(BARROS et al., 2016).

Avaliando os efeitos da adicdo de nitrogénio, fosfato e elementos tracos, Janke et al.
(2016) utilizaram dois reatores UASB mesofilicos (40 °C) semi continuos para aumentar a
producao de biogas a partir de vinhaga (23 g DQO.L™). Ambos os reatores foram inicialmente
operados no TDH de 16,3 dias tamponando o meio com bicarbonato (0,5 g. g DQO™). O TDH
foi reduzido para 3,6 dias e a TCO foi elevada de 1,5 para 6,1 kg DQO.m.dia, com o reator
R1 sendo alimentado com ureia (2 g.L ) e KH,PO4 (0,34 g.L™). No reator R2, a TCO foi
elevada de 1,5 para 9,6 kg DQO.m>3.dia? com apenas KH,PO4. Na segunda condicdo de
operagdo ambos os reatores foram alimentados com solugdo de elementos tracos e maior

concentracéo de bicarbonato (1,0 g. g DQO™). Na terceira condicdo de operagio, o reator R1
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foi alimentado com ureia (2 g.L?) e solugdo de elementos tragos, enquanto o R2 foi
alimentado apenas com a solucéo de elementos tracos.

Com o aumento da TCO de 1,5 para 6,1 kg DQO.m3.dia* 0 R1 apresentou aumento
do nitrogénio amoniacal total (0,9 g.L') em comparagdo com o R2 (0,1 g.LY). Em
contrapartida a suplementacdo de uréia compensou a alcalinidade fornecida pelo bicarbonato.
O processo ndo foi favorecido com a suplementacdo de fosfato, aumentando a concentragédo
de HAc para 1,3 g.L* devido & inibi¢do de microrganismos consumidores de acetato. Com a
falta de elementos tracos ambos os reatores tiveram quedas no pH de 6,5 para 5,1 com
concentracdo de acidos totais de 4,7 g.L . A deficiéncia de elementos tragos causa inibico
em bactérias oxidantes de acido propiénico e metanogénicos consumidores de acetato, com
composicdes de 30% e 50%, respectivamente. A TCO foi reduzida para 1,4 kg DQO.m3.dia™
(TDH de 16,3 dias) e a solucdo de elementos tracos foi adicionada contendo
1 g NaHCOs. g DQO™. Assim a concentragdo de &cidos foi reduzida de 7,4 para 2,3 g.L no
Rlede9,4g.L?paral,7 g.L ! no R2 (JANKE et al., 2016).

Na condicdo 3 a TCO do reatores foi elevada de 1,4 para 6,1 kg DQO.m?.dia?,
observando concentragdo maxima de &cidos no R1 de 4,6 g.L! com 54% HAc, 21% HBu e
20% HPr. O R1 foi capaz de manter processo estavel nas mesmas condi¢bes que o R2 falhou
e conseguiu operar na TCO de 9,6 kg DQO.m3.dia* em TDH de 2,5 dias. Foi observada que
a adicdo de fosfato na forma de KH2POs induziu ao acimulo de VFA devido a inibicdo da
metanogénese causada pelo fostafo. Apesar de o nitrogénio na forma de uréia ter aumentado a
alcalinidade do reator, ocorreu sobrecarga organica na TCO de 6,1 kg DQO.m.dia™* no TDH
de 3,6 dias. A PVM e 0 MY reduziram de 263 mL. g DQO™ para 184 mL. g DQO* no R1 e
de 242 para 201 mL. g DQO™ com o aumento da TCO de 1,4 para 6,1 kg DQO.m3.dia! na
condicéo operacional 1. Na condicio operacional 3 R1 obteve PVM de 1,4 L.dia®.L?! e MY
de 239 mL. g DQO™ na TCO de 9,6 kg DQO.m3.dia. O metano teve composicio média de
75%. Entretanto, ao suplementar uréia e elementos tracos, a operacao estavel foi observada
mesmo na TCO de 9,6 kg DQO.m3.dia' no TDH de 2,5 dias, resultando em MY de
239 mL.g DQO™? (JANKE et al., 2016).

Almeida et al. (2017) avaliaram o efeito da TCO de 1 a 10 kg DQO.m*.dia™. na
digestdo anerobia de vinhaca em AnSBBR mesofilico (30 °C), observando remoc¢éo de DQO
de 88%. O aumento da TCO de 1 para 10 kg DQO.m3.dia* aumentou a concentracdo de
acidos de 25 para 616 mg.L™. Da mesma forma, a PVM também aumentou de 0,107 para
2,297 L CHa.Lldiat. O MY aumentou de 0,109 para 0,302 L CHs.g DQO™ com valor
maximo na TCO de 8,2 kg DQO.m3.dia’. Segundo os autores, dois fatores causam o
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aumento da PVM com o aumento da TCO. Primeiro o aumento da TCO corresponde ao
aumento de moléculas de substrato a serem convertidas a metano. Além disso, a TCO também
pode aumentar a taxa de reacdo de consumo de substrato pelos microrganismos. Os principais
metabolitos foram HAc e HPr, ambos aumentando suas concentracfes de 114 para
1207 mg.L e de 29 para 176 mg.L™* com o aumento da TCO de 1 para 10 kg DQO.m3.dia!,
respectivamente.

No estudo de Aquino et al. (2017) foi avaliado o efeito do aumento da TCO de 2,4 a
18,0 kg DQO.m3.dia* em reator anaerébio de leito estruturado (ASTBR) mesofilico (30 °C),
uma variante do reator anaerébio de leito fixo (APBR) que previne o acimulo de s6lidos no
leito e mantém a imobilizacdo da biomassa. Os reatores foram inoculados com lodo
mesofilico tratando &gua residuaria de avicultura. A DQO da vinhaca foi aumentada de 6,0
para 18,0 g.L no TDH de 60 h para obter as TCO de 2,4 a 7,2 kg DQO.m>3.dia’. Nas
condicdes subsequentes a DQO foi mantida em 18,0 g.L ™ reduzindo o TDH de 60 h para
24 h, aumentando a TCO de 7,2 a 18,0 kg DQO.m?3dia?. Alcalinidade foi fornecida
adicionando 0,3 g NaHCOs. g DQO™. Em comparacéo foi utilizado um APBR nas mesmas
condicdes.

Os autores observaram que a relagdo AI/AP permaneceu entre 0,2 e 0,31 com o
aumento da TCO de 2,4 para 10,2 kg DQO.m=.dia™ em ambos os reatores. Entretanto, com o
aumento dos valores de TCO para 15 kg DQO.m3.dia’ o APBR apresentou aumento da
relagdo AI/AP para 0,66. Na TCO de 18 kg DQO.m3.dia* 0 APBR e 0 ASTBR apresentaram
aumento na relacdo AI/AP para 0,84 e 0,65, respectivamente. Em ambos o0s reatores, o
aumento da TCO de 2,4 para 7,2 kg DQO.m3.dia* aumentou a alcalinidade parcial de 2046
para 4288 mg.L! (ASTBR) e de 2007 para 4244 mg.L (APBR). Entretanto, a reducdo do
TDH de 60 h para 24 h com consequente aumento da TCO de 7,2 para 18,0 kg DQO.m3.dia™
reduziu as alcalinidades parciais para 1626 mg.L* no ASTBR e para 1277 mg.L no APBR.
O aumento da TCO de 2,4 para 18,0 kg DQO.m=.dia’ aumentou a producio de AVT de
50,0 mg.L? para 1199 mg.L! (ASTBR) e de 55,0 mg.L? para 1468 mg.L' (APBR)
(AQUINO et al., 2017).

A sobrecarga foi observada em valores de TCO superiores a 15 kg DQO.m3.dia™*. Na
TCO entre 2,4 e 10,2 kg DQO.m.dia™! ambos os reatores obtiveram remogdes de DQO entre
84% e 90%. Entretanto, com o aumento da TCO para 18 kg DQO.m=.dia? as remogdes de
DQO foram reduzidas para 67% (ASTBR) e 55% (APBR). No ASTBR o rendimento de
metano permaneceu constante entre 0,26 a 0,31 L CH4. g DQO™ com o0 aumento da TCO de
2,4 a 18 kg DQO.m3.dia?, obtendo valor maximo na TCO de 10,2 kg DQO.m>3.dia*. Por
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outro lado o rendimento de metano no APBR aumentou 0,26 para 0,31 L CHs.g DQO™* com o
aumento da TCO de 2,4 a 5,5 kg DQO.m3.dia™. Entretanto, a redugéo do TDH de 60 h para
48 h diminuiu 0 MY para 0,18 L CHs. g DQO™. A redugio do TDH de 48 h para 24 h
aumentou o0 MY para 0,27 L CHs. g DQO™* (AQUINO et al., 2017).

O tratamento anaerébio de vinhaga bruta (27.800 mg DQO.L™Y) em um sistema
combinado consistindo de dois reatores metanogénicos mesofilicos (35 °C) UASB + APBR
foi avaliado por Cabrera-Diaz et al. (2017). O TDH do reator UASB foi reduzido de 10 dias
para 1,3 dias, aumentando a TCO de 2,3 para 24 kg DQO.m?3.dia*. O efluente do reator
UASB foi alimentado ao reator APBR reduzindo o TDH de 8 dias para 1,2 dias, aumentando
a TCO de 0,5 para 14,5 kg DQO.m3.dia™.

A composicdo de CH4 observada por Cabrera-Diaz et al. (2017) foi reduzida de 78,1%
para 31,7% com o aumento da TCO de 2,3 para 24 kg DQO.m>3.dia’. O rendimento de
metano aumentou de 0,222 para 0,289 com o aumento dos valores de TCO de 2,3 para
12,5 kg DQO.m3.diat.0 aumento da TCO no reator UASB de 2,3 para 24 kg DQO.m3.dia
reduziu a remocédo de DQO de 84,7% para 47,2%. O melhor desempenho do reator UASB foi
observado na TCO de 12,5 kg DQO.m>3.dia* com remocdo de DQO de 75,1%, 68,7% de
CH4% e rendimento de 0,289 L CH4. g DQO™. O APBR aumentou a remogéo de DQO de 36
para 62,5% e aumento do MY de 0,156 para 0,265 L CH4. g DQO™ com o aumento da TCO
de 0,5 para 14,5 kg DQO.m>3.dia’ no APBR. A remogdo global maxima de DQO foi de
86,7%. De forma similar a PVM aumentou de 0,43 para 2,57 no reator UASB com 0 aumento
da TCO para 2,57 kg DQO.m?3.dia’. No reator APBR a PVM aumentou de 0,5 para
2,26 m®.m3.dia com o aumento da TCO de 0,5 para 14,5 kg DQO.m=.dia’. A TCO teve
papel importante nas emissdes de H.S levando a qualidade estavel do biogas com
concentracdes de H,S inferiores a 10 mg.L™. A importancia da relacédo de sulfato para DQO
foi demonstrada como resultado da baixa qualidade de biogas na menor razdo. Foi possivel
desenvolver um sistema de digestdo anaerdbia de vinhaca bruta com remoc¢do de DQO de
86,7% com maior composicio de CH4 e menor conteudo de H.S (CABRERA-DIAZ et al.,
2017).

A biodigestdo da torta de filtro da cana-de-aclcar é limitada devido a etapa de
hidrolise. A opgéo é realizar a sua co-digestdo com vinhaca. Portanto, Gonzélez et al (2017)
avaliaram a digestdo anaerdbia mesofilica (37,5 °C) da mistura de vinhaca (V) e torta de filtro
(P) em batelada nas relagdes V/P de 0/100, 25/75, 50/50, 75/25 e 100/0 (70.000 mg DQO.L?).
Os valores maximos de MY foram nos V 75% + P 25% e V 50% + P 50% com

0,246 L CH4. g DQO, sendo 13% maior que somente a torta de filtro. Com apenas vinhaga o
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MY foi de 0,240 L CHs. g DQO™. O efeito sinergético da mistura foi atribuido ao
balanceamento de nutrientes (S, K, N), menor acimulo de soélidos totais e aumento da
capacidade de temponamento.

Avaliando a aplicacdo de APBR mesofilico (35 °C) para o tratamento de vinhaga de
tequila (20.000 a 25.000 mg DQO.L ™) na TCO de 4 a 12,5 kg DQO.m>.dia™!, Arreola-Vargas
et al. (2018) reportaram remogdo de DQO de 86% e MY entre 0,240 e 0,280 L CH4. g DQO™,
com rendimento maximo na TCO de 4,9 kg DQO.m3.dia’. O aumento da TCO de 4 para
12,5 kg DQO.m3.dia aumentou a produtividade de 1,02 para 3,03 L CHa.dia™.L?, valor
maximo na TCO de 12,5 kg DQO.m3.dia™l. A concentracio de &cidos aumentou de 407 para a
1105 mg HAc.L™ mantendo a relagdo AI/AP < 0,5 e a CH4% de 65% durante toda a operag&o.

Del Nery et al. (2018) avaliaram o efeito da TCO (0,5 a 32,4 kg DQO.m3.dia!) na
digestdo anaerdbia de vinhaga (19.220 mg DQO.L™) em um reator UASB mesofilico (22 °C)
de escala piloto (120 L) variando o TDH de 33,33 a 0,86 dias. Bicarbonato de sodio foi
adicionado como agente alcalinizante (0,3 g NaHCOs. g DQO™). A remogdo de DQO do
reator foi estavel em 90%, com remocao de sélidos totais e solidos suspensos totais de 39,4%
e 55,4%, respectivamente. A recirculacdo do efluente e 0 aumentou da velocidade superficial
favoreceram a transferéncia de massa do substrato no meio para os granulos e também na
separacdo do metano da fase liquida para fase gasosa. Além disso a recirculacdo diluiu a
vinhaca, reduzindo o efeito negativo das substancias inibidoras e da DQO elevada. Mesmo
com o aumento da TCO de 0,5 para 32,4 kg DQO.m3.dia?, a concentracdo de &cidos
manteve-se entre 59 e 585 mg.L™, sendo os principais 0 HAc (18 a 438 mg.L™?), HPr (7 a
307 mg.LY) e HBu (8 a 18 mg.L ™). A composigdo de CH4 permaneceu entre 60% e 68% com
MY médio de 0,27 L CHs.g DQO™. A PVM aumentou de 2,0 para 8,63 L CHa.dia.L™,
linearmente com o aumento da TCO de 0,5 para 32,4 kg DQO.m3dial. Na TCO de
32 kg DQO.m3.dia’ o reator produziria de 39600 kg CHas.dial, equivalente a
243.250 kWh.dia™™.

O desenvolvimento de reatores em ampla escala deve ser considerado em funcdo das
condicBes de operacdo das usinas de aclcar e etanol, visando condi¢Ges durante a safra e na
entresafra. Assim Lopez et al. (2018) avaliaram a digestdo anaerébia mesofilica (37 °C) da
vinhaca em multi-escala, utilizando ensaios em batelada, reatores UASB e EGSB em escala
de bancada e reator UASB em escala industrial. Foi observado nos testes em batelada a
inibicdo por potassio em concentragdes a partir de 7,0 g K.L™X. No reator UASB com &gua
residuaria sintética de sacarose a concentragdo de potéssio ndo reduziu a remocéo de DQO,

indicando que em reatores continuos 0s microrganismos podem se adaptar a concentragdes
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maiores de K. Na digestdo anaerdbia da vinhaga no reator UASB e EGSB a DQO foi
aumentada de 4300 para 16.200 mg DQO.L™ na TCO de 12 kg DQO.m3.dia observando
remocdo de DQO de 70%, mantendo a relacdo entre &cidos e alcalinidade a bicarbonato
abaixo de 0,3. No reator UASB de escala industrial foi mantido o valor de TCO de
3,7 kg DQO.m3.dia com remogcéo de 87%, CH4% de 68% e concentracdo maxima de acidos
de 500 mg HAc.L™, na DQO de alimentagéo de 33,000 mg DQO.L™.

Ramos-Vaquerizo et al. (2018) avaliaram a digestdo anaerobia de vinhaca
(35.762 mg DQO.L!) em reator EGSB mesofilico (26 °C) no TDH de 7 dias (TCO de
5,1 kg DQO.m3.dial). A razdo entre a alcalinidade intermediaria e a alcalinidade total foi
mantida a 0,24 com remocdo méaxima de DQO de 75% e composi¢do de metano de 76%
(6507 kcal.m®). A DQO efluente foi de 9,6 g.L™, caracterizada principalmente por compostos
fenolicos e recalcitrantes que sdo tdxicos a atividade metanogénica. A PVM foi de
4,2 L CHs.dia e 0 MY méximo de 0,245 L CH4. g DQO™.

Sosa-Villalobos et al. (2018) avaliaram a influéncia do TDH (24, 12, 5, 3 e 1 dia) na
digestdo anaerdbia mesofilica (35 °C) de vinhaca na TCO de 6 kg DQO.m3.dia* em reator
UASB. A remocdo de DQO permaneceu entre 51% e 63%. A producdo de metano observada
teve composicdo acima de 80% em todas as condi¢cGes e a PVM aumentou de 2,9 para
3,8 L.dia* com a diminuicdo do TDH de 24 para 12 dias, mas foi reduzido para 2,2 L.dia™
com a diminui¢do do TDH para 1 dia.

Lovato et al. (2019a) realizaram a co-digestdo de vinhaca e soro de queijo
(5000 mg. DQO.L™) em AnSBBR mesofilico (30 °C) operado em modos batelada e batelada
alimentada avaliando a composic¢éo da alimentacéo (0, 25, 50, 75 e 100% vinhaca) na TCO de
6,4 kg DQO.m>3.dia’. A remocédo de DQO foi de 83%. Os principais metabolitos observados
foram HAc e HPr, diminuindo as concentragbes de 165 para 67 mg.L™ e 147 para 39 mg.L™*
com o aumento da composicdo de vinhaca de O para 100%. A composicdo de metano
permaneceu entre 72,2 e 82,3%. Ao aumentar o percentual de vinhaca de O para 100% a
produtividade de metano foi reduzida de 1,897 para 1,270 L CHa.dia™.L? e o rendimento de
0,289 para 0,204 L CHa4. g DQO™. Ao trocar do modo batelada para batelada alimentada a
PVM e o MY aumentaram para 1,817 L CHasdialL? e 0,260 L CHs.g DQOY,
respectivamente. Com o modelo cinético foi possivel observar que a producédo de metano foi
realizada nas rotas acetoclastica e hidrogenotréfica de forma similar, projetando um esquema
de quatro reatores em paralelo com volume de 16.950 m? recuperando 28.745 MWh por més.

O estudo de Lovato et al. (2019b) avaliou a viabilidade técnica de usar glicerina como

co-substrato na digestdo anaerobia de vinhaca de cana-de-acUcar para aumentar a eficéncia de
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remoc¢do de DQO e a produtividade de biogés. Os efeitos da composi¢do (100% glicerina a
100% vinhaga) e concentracdo de afluente (2500 a 7500 mg DQO.L?), tempo de ciclo (4 a
8 horas) e temperatura (30 e 25 °C) foram avaliados para otimizar a producdo de metano em
reator AnSBBR. O afluente foi suplementado com 0,5 g NaHCOs. g DQO™ para controle da
alcalinidade com os valores de TCO variando entre 5,0 a 10,1 kg DQO.m3.dia™. A remogéo
de DQO e a composi¢do de CH4% no biogas permaneceram entre 87 e 94% e entre 83,2% a
84,0%, respectivamente, em todas as condicGes operacionais. O HAc e o HPr foram os
principais metabdlitos observados no efluente, com concentragdes maximas de 120 mg.L* e
82 mg.L?, respectivamente. Os maiores MY e PVM foram de 0,343 L CHs.g DQO™ e
3,463 L CHa.dia®.L"! na temperatura de 30 °C e TCO de 10,1 kg DQO.m3.dia’?, com tempo
de ciclo de 6 h. Este resultado foi possivel devido a acdo da glicerina como auxiliar na
conversdo dos compostos organicos recalcitrantes e no aumento de matéria organica
biodegradavel. De forma a tratar toda a vinhaca produzida em uma usina de cana-de-agUucar
média, nove reatores de 7263,4 m3 seriam necessarios. A energia gerada pela queima do
biogas geraria 92.000 MWh por safra e poderia economizar 240 mil dolares por més de gastos
com diesel.

A diversificacdo da producdo de aclcar e ou etanol a partir de cana-de-agucar
possibilita o direcionamento da producdo em funcédo da variacdo dos pregos dessas comadites.
Entretanto, a variacdo do processo altera as caracteristicas da vinhaca gerada, modificando o
processo de biodigestdo. Portanto, a variabilidade da composicdo da vinhaca de producdo de
etanol e acucar durante a safra e de producdo de aguardente de cana-de-acucar (VinAl) e os
seus efeitos na digestdo anaerdbia foram avaliados no estudo de Santos et al. (2019)
realizando ensaios mesofilicos (37 °C) em batelada na DQO de 5000 mg.L™. As diferencas no
direcionamento do ATR foram perceptiveis na caracterisacdo de dois tipos de vinhaca durante
a safra: no inicio da safra mais de 70% do ATR foi direcionado para producdo de acucar
(VinAn); no final da safra mais de 70% do ATR foi direcionado para producdo de etanol
(VinAu).

A remocdo de DQO total foi inferior a 50% em todos os casos, devido a interferéncia
do lodo utilizado nos ensaios. Atividade sulfetogénica na VinAu foi observada com desvio no
fluxo de elétrons de 6% para as BRS na relagdo DQO/SO4? de 11,85. Essa atividade das BRS
foi responsavel pelo menor valor de constante cinética de degradagéo da DQo total observada
no VinAu (0,0175 h™) em comparagdo com VinAn (0,0266 h') e VinAl (0,0210 h't). Por
outro lado, as remogdes de DQO soluvel foram de 95,1% (VinAl), 87,2% (VinAn) e 85,9%

(VinAu), sendo a maior concentragdo de compostos recalcitrantes e de solidos responsavel
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pelas menores remogdes com VinAn e VinAu. Nesse caso, foi observado no ensaio com
VinAu dois perfis distintos de conversdo de DQO soluvel. Na ocorréncia simultanea de
sulfetogénese e metanogénese (0-92 h), o maior valor de constante cinética de degradacédo de
DQO soluvel foi observada no ensaio com VinAu (0,0358 h'). Na condigcdo com
metanogénese prevalente (92-332 h), a constante cinética observada no ensaio com VinAu
(0,0240 h't) foi similar aos resultados obsersvados com VinAn (0,0262 h) e VinAl
(0,0268 h'l). Essa diferenca de perfis cinéticos foi devido a superacdo das BRS na competicio
por substrato com as arqueias metanogénicas (SANTOS et al., 2019).

Mesmo assim, os MY observados foram de 0,339 (VinAl), 0,334 (VinAn) e
0,328 L CH4.g DQO™ (VinAu). O melhor desempenho da VinAl foi resultante da sua maior
fracdo de matéria organica biodegradavel (DQOsoiave/DQOtotal > 90%) associada com elevada
fracdo de fontes de carbono de facil degradacéo (acima de 85% da DQOsolavel). Por outro lado,
a VinAn e a VinAu tinham aproximadamente 20% do conteldo orgéanico correspondente a
fracdo de solidos e particulados, com DQOsoluvel/DQOtotal = 81%). Considerando a producéo
anual de etanol no Brasil como parametro para a avaliacdo do potencial energético da digestao
anaerdbia da vinhaca, os autores estimaram o0 potencial energético especifico de
96,58 kwWh.m vinhaca para a producdo de etanol e aglicar e 38,35 kwWh.m™ vinhaga para a
producdo especifica de etanol. Com isso, a matriz energética brasileira aumentaria a sua oferta
interna de energia renovavel em 2,2% (SANTOS e al., 2019).

Vuitik et al. (2019) availaram o efeito da recirculacdo de efluente tratado na digestdo
anaerobia mesofilica (25°C) de vinhaca (18 gDQO.L') em reatores anaerdbios
compartimentados (ABR). No caso do ABR a recirculagdo do efluente tratado pela etapa
metanogénica possibilita o controle da capacidade alcalinizante do reator e da capacidade de
carga organica, devido ao bicarbonato resultante da conversdo do HAc neutralizar a elevada
acidez da vinhaca alimentada no sistema. Entretanto, a recirculacdo neste sistema pode tornar
o reator em um CSTR, reduzindo os beneficios da separacdo de estagios. Portanto, 0s
beneficios do reciclo em ABR devem ser avaliados dependendo da &4gua residuéria.

Os autores aumentaram a TCO de 0,5 para 2,0 kg DQO.m?.dia™ e bicarbonato foi
adicionado na razdo de 0,5 g HCOs. g DQO™. A remogdo de DQO permaneceu entre 90 e
95% durante toda a operacdo do sistema. Os valores de sélidos suspensos totais (SST) no
afluente e no efluente foram de 1,5 g.L* e 0,6 g.L?, respectivamente. A relagdo AI/AP
manteve-se inferior a 0,3, relacionando a quantidade de acidos e a alcalinidade a bicarbonato.

A concentragdo de Acidos atingiu valores maximos de 4180 mg.L? devido ao aumento da
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TCO para 2 g DQO.m3.dia?, indicando este valor como limitante para o tratamento anaerébio
da vinhaga neste reator (VUITIK et al., 2019).

Os resultados observados indicam que o ABR néo agiu como um sistema anaerobio de
dois estagios. O acumulo de acidos ndo permitiu o desenvolvimento das funcbes das chicanas
devido as caracterisitcas da vinhaca. Os autores indicaram que a carga organica remanescente
continha principalmente melanoidinas e fendis, que sdo compostos recalcitrantes encontrados
na vinhaca. Ao realizar ensaios cinéticos, os autores observaram a presenca da inibicdo por
substrato em concentragdes de vinhaca superiores a 15 g DQO.L. Além disso, 0 aumento da
razdo de recirculagdo de 1 para 2 no sitema de modelagem aumentou eficiéncia do estagio
acidogénico do ABR em valores de TDH inferiores a 6 dias ao mitigar a sobrecarga de acidos
no reator. Em valores de TDH superiores a 8 dias, a recirculacdo mostrou-se irrelevante
(VUITIK et al., 2019).

3.2.3.1.2 Condicdes Termofilicas (55-65 °C)

Souza et al. (1992) em avaliaram um reator UASB termofilico em escala piloto
(75 m®) para o tratamento de vinhaca de cana-de-agticar (31,8 g DQO.L™) nas TCO de 25 a
30 kg DQO.m™3.dia™* com reciclo de 50% do efluente. Os autores observaram instabilidade na
producdo de metano durante o aumento da TCO de 5 para 15 kg DQO.m3.dia’* nos primeiros
90 dias de operagdo do reator. Ao reduzir a TCO para 5 kg DQO.m3.dia e adaptar o sistema
por mais 70 dias com vinhaga concentrada, os autores obtiveram remoc¢do de DQO de 72%
com MY de 0,222 L CHs.g DQO™ e PVM de 5,88 L CHa.dia™.L. Além disso, foi observada
remogéo de 98% das 480 mg SO4%".L. A concentragdo de acidos organicos observada foi de
1600 mg.Lt na TCO de 26,5 kg DQO.m3.dia, com predomindncia de HPr devido a
dificuldade na sua degradacéo.

Espinoza-Escalante et al. (2009) avaliaram o efeito do pH (4,5, 5,5 e 6,5), TDH (5, 3 e
1 dia) e temperatura (35 e 55 °C) na producdo de H> e CH4 a partir de vinhaga de tequila
(64 g DQO.L1) em biorreator semi-continuo. A producdo méaxima de metano foi observada
T =235°C, TDH de 5 dias e pH 6,5. A producdo cumulativa de H; foi méxima em pH = 5,5,
TDH de 5 dias e T = 55 °C. As diferencas entre as produgdes de hidrogénio em diferentes
TDH estéo relacionadas as populacgdes predominantes. Foi observado que a temperatura maior
diminuiu a quantidade de metanogénicos na comunidade microbiana. Desta forma, o

hidrogénio produzido néo foi consumido pelos metanogénicos e obteve-se a maior producao.
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Ribas et al (2009) avaliaram a formacdo de biomassa anaerébia no tratamento de
vinhaca (1 a 20 g DQO.L!) em AnSBBR em cubos de espuma de poliuretano termofilico
(55 °C). O reator foi inoculado com lodo granular mesofilico de tratamento de agua residuaria
de avicultura. A razdo de HCO3.DQO™ variou entre 0,2 a 1,2. Os valores de TCO foram de 1
a 6,6 kg DQO.m3.dia, variando o TDH entre 1 a 6 dias. As remocdes de DQO foram de
43%, 72%, 68%, 55%, 46% e 70% nas DQO de 0,8, 2,5, 5,5, 13,5, 24, 12 € 9,6 g DQO.L™. A
reducdo da remocdo de DQO de 72% para 55% foi devido ao aumento de DQO de 2,5 para
24 g DQO.L, visto que a TCO era de 3,3 g DQO.L.dia™t. Com esta reducio da remocao de
DQO, ocorreu o aumento da concentragdo de acidos (3435 mg HAc.L™t). Como precaucdo
para ndo colapsar o sistema, a DQO foi reduzida para 12 € 9,6 g DQO.L™.

A adaptacdo da biomassa ao longo do experimento foi observada no aumento da
remocdo de DQO (43 a 78%). O aumento da DQO aumentou a concentracdo dos acidos ( 224
para 3435 mg.L ™). A alcalinidade gerada foi constante em 5847 mg CaCO3.L™ mesmo com a
reducéo da relagdo HCO3.DQO™. O reator apresentou a predominancia de células parecidas
com Methanosaeta até a TCO de 2,5 g DQO.L™.diat. Em TCO maior que 3,3 g DQO.L.dia*
células parecidas com Methanosarcina foram observadas, que sdo associadas a maior taxa de
consumo de acetato (RIBAS et al., 2009).

No estudo de Déll e Foresti (2010) foi avaliado a influéncia do bicarbonato de sddio
adicionado ao afluente no desempenho de reator AnSBBR em espuma de poliuretano nas
temperaturas de 55 e 35°C. A relacéo de g HCO37/g DQO foi mantida entre 1,2 a 0,4 no reator
termofilico e de 1 a 0,2 no reator mesofilico. O efeito da carga organica também foi avaliado
aumentando de 0,85 g DQO.L.dia* para 5,70 g DQO.L.dia™* no reator termofilico (55 °C) e
de 2,79 g DQO.L .dia? para 35,94 g DQO.L™.dia™ no reator mesofilico (35 °C).

O bicarbonato foi utilizado como medida preventiva para evitar o colapso do reator.
Ao adaptar a temperatura de 35 para 55 °C, aumentou-se a relacdo de bicarbonato de 0,7 para
1 g HCO3/g DQO para prevenir a queda do pH. Com o aumento da temperatura, as reagdes
bioquimicas sdo aceleradas, aumentando a producdo de &cidos. Foi observado que na
condicdo termofilica o reator apresentou instabilidade operacional em todas as condicfes de
operacdo. A remocdo de DQO foi reduzida imediatamente apos 0 aumento da TCO. Assim, 0
aumento de TCO foi mais suave em condicdes termofilicas em comparacdo as condicGes
mesofilicas. Além disso, com 0 aumento da TCO para valores acima de 2,5 g DQO.L.dia*!
foi necessario aumentar o TDH para garantir remogdo de DQO superior a 60% (DOLL;
FORESTI, 2010).
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Na TCO de 1 g DQO.L.dia’ e TDH de 1 dia o reator termofilico teve remogdo de
DQO de 43%, alcalinidade de 958 mg.L™ e concentragGes de acidos acético e propibnico de
30 e 10 mg.L?, respectivamente. Com o aumento da TCO para 2,5 g DQO.L.dia* no TDH
de 1 dia e diminuicdo da relagéo de 1,2 para 0,8 g HCO37/g DQO a eficiéncia de remocao foi
elevada a 72%, observando 100 mg HPr.L™ e 10 mg HAc.L™. Os sélidos volateis aumentaram
de 559 para 889 mg.L™ com o aumento da TCO devido ao aumento da quantidade de matéria
organica aplicada. A remocio de DQO méaxima foi observada na TCO de 4,5 g DQO.L.dia™.
A quantidade de matéria organica aplicada em valores inferiores de TCO era insuficiente para
0 devenvolvimento da biomassa. No reator mesofilico, a remo¢do de DQO permaneceu
constante entre 75% e 85% com o aumento da TCO de 2,5 para 36 g DQO.L.dia. Como o
indculo tinha origem mesofilica, a sua capacidade de adaptacdo foi maior para o reator
mesofilico. Além disso, a adi¢éo de bicarbonato no reator mesofilico foi reduzida de 0,4 para
0,2 g HCOs7/g DQO com aumento da TCO de 2,79 g DQO.L.dia* para 36 g DQO.L.dia™.
Devido a adigdo excessiva de bicarbonato no reator termofilico, foi observado que a
concentracdo de sodio foi de 5425 mg.L™, superior a 3500 mg.L?, inibindo a biomassa
anaerdbia. Mesmo assim, a adi¢do de bicarbonato foi essencial para as condi¢cGes mesofilica e
termofilica (DOLL; FORESTI, 2010).

Barros et al. (2017) avaliaram a digestdo anaerdbia da vinhaga (31,500 mg DQO.L™?)
em dois estagios compostos de dois reatores UASB termofilicos (55 °C) com a adi¢do da torta
de filtro em TCO de 5 até 55 kg DQO.m3.dia™t. O UASB 1 foi operado nos TDH de 24 e
17 h, enquanto o UASB 2 foi operado nos TDH de 11 e 7 h. A torta de filtro foi adicionada de
forma a manter a relagdo DQO/N/P de 350/5/1. A concentracdo de acidos obteve valor
maximo de 5000 mg.L™ na TCO de 55 kg DQO.m3.dia . Mesmo assim, a operagdo dos
reatores permaneceu estavel com a relacdo Al/AP foi mantida entre 0,43 a 1,28 em ambos 0s
reatores UASB e remocdo de DQO de 60%, com valor maximo observado na TCO de
55 kg DQO.m3.dial. Os principais metabdlitos observados foram HAc (69-72%) e HPr
(19%), mantendo a relagdo HPr/HAc em 0,25 a 0,28, sendo 1,4 o valor limite para processo
estavel. A composicdo de CHs permaneceu entre 49 e 65% no UASBL, enquanto que no
UASB?2 foi elevada de 49% para 76% com o aumento da TCO de 5 para 55 kg DQO.m*.dia™.
Da mesma forma, a produtividade de metano aumentou de 0,32 para 4,0 L CHa.diat.L? com
0 aumento da TCO de 5 para até 45 kg DQO.m=>.dia™l. Entretanto, o rendimento de metano
permaneceu entre 0,160 a 0,230L CHs.g DQO™, com valor maximo na TCO de
30 kg DQO.m3.dia™.
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Pinto et al. (2018) avaliaram a co-digestdo termofilica (55 °C) de residuo de café e
vinhaga (10.450 mg DQO.L™) em um estagio nos valores de TDH de 55 dias e de TCO de
0,19 kg DQO.m3.dia™*. Os principais metabdlitos produzidos foram HBu (2500 mg.L™?), HAc
(900 mg.L™), HPr (500 mg.L™?), observando producio de hidrogénio (32%) e metano (44%)
com MY de 0,088 L CHa. g DQOudgicionada .

3.2.3.2 Sistemas de Dois Estagios

Como o processo fermentativo e a metanogénese apresentam condigdes Otimas de
operacdo diferentes, ao separar estes processos em reatores diferentes é possivel aprimorar
ambos o0s processos independentemente (SIVAGURUNATHAN et al., 2018). O
desenvolvimento de reatores anaerdbios possibilitou a aplicacdo da digestdo anaer6bia em
dois estagios combinando a produgdo de hidrogénio e metano a partir de aguas residuarias
(KRISHNAN et al., 2019). Pohland e Ghosh (1971) realizaram o primeiro estudo que propos
a estratégia de dois estagios na digestdo anaerdbia. Nesta configuracdo, os autores separaram
as bactérias acidogénicas e as arqueias metanogénicas em dois reatores diferentes em série, de
forma a garantir condi¢des ambientais étimas para cada grupo de organismos e melhorar o
desempenho, a estabilidade e o controle global do processo. No primeiro estagio é realizada a
producdo de acidos enquanto que a conversdao dos acidos a metano e CO; é realizado no
segundo estagio. A separacdo do estagio acidogénico do estdgio metanogénico favorece a
selecdo de condicBes Otimas para a acidogénese e para a acetogénese com a metanogénese.
Como as velocidades de reacdo da fermentacdo sdo muito maiores que a acetogénese e
metanogénese, a fermentacdo € realizada em um reator separado em pH mais acido (<5,5)
(POHLAND; GHOSH, 1971).

Segundo Pohland e Ghosh (1971) o digestor anaerdbio em dois estagios parte da
premissa que as condi¢cBes ambientais para a maioria das aguas residuarias ndo sdo as
melhores tanto para 0s microrganismos acidogénicos (fermentativos) ou metanogénicos.
Devido as suas diferentes caracteristicas de crescimento ndo é possivel escolher uma condicédo
operacional no sistema de um estdgio que melhore tanto o crescimento das bacterias
acidogénicas quanto as arqueias metanogénicas.

O sistema em dois estagios permite a selecdo e crescimento de microrganismos
especificos ao seu reator. Alem disso aumenta a estabilidade do processo ao controlar o

estagio de acidificacdo para previnir a sobrecarga e acumulo de componentes toxicos que
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podem afetar as arqueias metanogénicas. Por fim, o estagio acidogénico pode agir como um
tampdo metabdlico, previnindo que grandes variagdes no pH da &gua residuéria cheguem
diretamente as arqueias metanogénicas (SANTOS et al., 2017). Por envolver dois reatores em
série, este processo apresenta desafios ligados a melhor relacdo da producéo de hidrogénio e
metano, como concentracdo de substrato, indculo, configuracdo de reator, temperatura, pH,
TCO, TDH e alcalinidade (KRISHNAN et al., 2019). E necessario elucidar as
interdependéncias e sensibilidades dos principais parametros de processos de forma a
aumentar os rendimentos e produtividades.

Ao comparar a digestdo anaerdbia de um estagio, o processo de dois estagios apresenta
as vantagens de obter maior producgdo energética a partir da producédo de hidrogénio além do
metano, podendo aumentar o rendimento energético de 10 a 12%; maior estabilidade dos
reatores separados devido a maximizacao dos rendimentos e produtividades de CH4 e H2 nas
melhores condi¢fes operacionais; 0 processo de dois estagios pode reduzir o tempo global do
processo, permitindo menores TDH e maiores TCO, reduzindo o custo fixo de implementagéo
do processo; 0s microrganismos presentes no primeiro estagio podem hidrolisar inibidores do
processo metanogéncio no segundo estagio, garantindo estabilidade no processo e maiores
rendimentos de metano (XIA et al., 2016).

Além disso, uma alternativa para minimizar os efeitos negativos da sulfetogénese na
producdo de metano € a operagdo de sistemas de dois estagios com reatores acidogénicos em
condicdes favoraveis para a remocao de sulfato. Neste caso, a maior producdo de acidos €
direcionada a acido acético, favorecendo a atividade dos metanogénicos no reator
subsequente. A operacdo destes reatores deve ser flexivel com base nas variagcbes de
composicao da vinhaca durante a safra (KIYUNA et al., 2017).

O principal 6nus de associar a acidogénese com a metanogénese € o uso de dois ou
trés reatores para processos diferentes, aumentando o custo de implementacdo do projeto.
Desta forma, o projeto de reatores mais eficientes e compactos é necessario, como no caso dos

reatores continuos de crescimento aderido (KRISHNAN et al., 2019).

3.2.3.2.1 CondicGes Mesofilicas (25-40 °C)

Os principais estudos de producdo de metano em dois estagios a partir de vinhaga

realizados em condicGes mesofilicas (25 a 40 °C) séo apresentados na Tabela 3.6.
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Tabela 3.6 — Resultados de estudos de producdo de CH4 em dois estagios mesofilicos

A Caracteristicas da T DQO TCO reator M MY (TCO) .
Referéncia vinhaca Reator A Reator M °C) (0.l (kg DQO.m™ dia™) (L CHz. g DQO™) Metabolitos
Buitron et al Tequila
(2014b) (DQO 30,0 g.L Y AnSBR UASB 35 2,3 2,33 0,258 -
Toledo- Tequila
Cervantes et al. g 1 APBR APBR 35 20,0-30,0 2,7a12 0,290 (12) HAc HPr
(DQO 50,0g.L™)
(2018)
Volpini et al. Cana-de-acgucar i
(2018) (DQO 25,0 g.L Y AnSBBR AnSBBR 30 1,0-4,5 15a8,8 0,340 (8,8) HAC HPr
Néathia-Neves et  Cana-de-agucar HAc HBuU
al. (2018) (DQO 21.8 g.LY) Batelada Batelada 37 21,8 - 0,320 HPr

APBR - reator anaerobio de leito fixo (anaerobic packed-bed reactor); AnSBBR — reator anaerdbio de batelada sequencial com biomassa imobilizada (anaerobic sequencing

batch biofilm reactor); AnSBR — reator anaerébio de batelada sequencial (anaerobic sequencing batch reactor); UASB — reator anaer6bio de manta de lodo de fluxo

ascendente (upflow anaerobic sludge-bed reactor);
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A viabilidade da producdo mesofilica (35 °C) de hidrogénio (AnSBR) e metano
(UASB) em dois estdgios a partir da digestdo de vinhaca de tequila (de 500 a
16.000 mg DQO.L™?) foi avaliada por Buitron et al. (2014b). A maxima produtividade de
hidrogénio foi de 57,4 mL Hz.h®L? e rendimento de 118 mL H,.g DQO? na DQO de
16.000 mg.L? e TDH de 6 h. Este efluente foi diluido e alimentado ao reator UASB nos TDH
de 24 e 18 h nos valores de DQO de 420, 1085 e 1636 mg DQO.L™, obtendo produtividade e
rendimentos maximos de 0,293 L CHs.dia®.L? e 0,258 L CHsa.g DQO? na DQO de
alimentagio de 1636 mg DQO.L™ e TDH de 18 h. A remoc&o global de DQO foi de 73% em
todas as condi¢cfes. A composicdo de CH4% foi reduzida de 68% para 40% com a reducgéo do
TDH de 24 h para 18 h.

Devido a elevada concentracdo de matéria organica de facil degradacdo, a vinhaca
acidifica facilmente, desestabilizando os sistemas de digestdo em um estagio. Portanto, Fu et
al. (2017) avaliaram a producao mesofilica (37 °C) de hidrogénio e metano a partir de vinhaca
de destilaria (8500 mg DQO.L™?) em sistema de dois estagios em batelada comparando com
estagio Unico. Foi observado MY 10,8% maior no sistema de dois estagios em comparacao
com estagio unico, comprovando a sua eficiéncia no tratamento de vinhaca. No estagio
acidogénico, a concentragdo final de metabdlitos foi de 5816 mg.L?, composto
principalmente por HAc e HBu. No estadgio metanogénico a remogdo de DQO foi de 83,3%.

Santos et al. (2017) avaliaram o efeito do TDH na digestdo anaer6bia mesofilica
(25 °C) de vinhaca (16.700 mg DQO.L™) em reator anaerébio de membrana de dois estagios,
consistindo de um UASB acidogénico (TDH de 1,2, 0,7 e 0,5 dia) e um CSTR metanogénico
com membrana (4,1, 3,5 e 2,6 dias). A TCO foi aumentada de 2,5 para 6 kg DQO.m3.dia.
Mesmo com a reducdo doTDH, a remogédo de DQO permaneceu em 97%. A redugdo do TDH
de 1,2 para 0,5 dia ndo alterou de forma significativa a concentracdo de acidos do reatores
UASB acidogénico, com valores entre 2648 a 3288 mg.L™. O efluente do reator CSTR
metanogénico manteve concentragdes de &cidos entre 59 e 49 mg.L™.

Janke et al. (2018) avaliaram digestdo anaerobia mesofilica (40 °C) de vinhaca e torta
de filtro em reator CSTR acidogénico aumentando o TDH de 2,5 para 5,0 dias (TCO de 18,0
para 9,0 kg DQO.m>3.dia?) e reator UASB metanogénico no TDH de 3,4 dias (TCO de 7,2 a
4,2 kg DQO.m3dial). A produtividade e rendimento de metano foram maximos de
2,0 L CH4.dia™.Lt € 0,300 L CH4.g DQO™* nos TDH de 5 dias no CSTR e 3,4 dias no UASB.

Toledo-Cervantes et al. (2018) avaliaram o efeito da TCO na digestdo anaerdbia
mesofilica (35 °C) em dois estagios da vinhaca de tequila (20 e 30 g DQO.L) em APBR. O
reator acidogénico foi operado nas TCO de 7,7 a 29 kg DQO.m3.dia™* (TDH de 2,6 a 1 dia) e
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0 reator metanogénio nas TCO de 2,7 a 12,0 kg DQO.m3.dia* (TDH de 6 a 2,2 dias), com
TCO global de 2,6 a 9,5 kg DQO.m=.dia® (TDH de 8,6 a 3,3 dias). Apesar de ndo apresentar
producdo de hidrogénio, o reator acidogénico obteve remocéo de DQO e producdo de HAc e
HPr. A remocdo de DQO méaxima de 31% foi observada na TCO de 7,7 kg DQO.m?3.dia’,
reduzindo para 7,2% na TCO de 29 kg DQO.m>.dia. Por outro lado, a producio de HAc
aumentou de 3,0 para 5,8 g.L com o aumento da TCO de 7,7 a 29 kg DQO.m3.dia?,
enquanto a producdo de HPr permaneceu entre 1,7 e 2,0 g.L™. No reator metanogénico o fator
de alcalinidade (Al/AP) foi mantido entre 0,3 e 0,5. A remocdo de DQO foi reduzida de
95,2% para 74,1% com o aumento da TCO de 2,7 a 12,0 kg DQO.m3.dia™. A producéo de
HAc aumentou de 0,05 g.L™* para 1,15 g.L™* e o HPr aumentou de 0,04 g.L* para 0,95 g.L*!
com o aumento da TCO de 2,7 a 12,0 kg DQO.m=.dia. Por outro lado, a producio de biogas
aumentou de 8,5 para 32,6 L.dia, com composicdo de CH4 acima de 80% e MY superior a
0,29 L CHa.g DQO™.

Volpini et al. (2018) avaliaram a produgdo de metano por AnSBBR mesofilico (30 °C)
a partir do efluente de AnSBBR acidogénio tratando vinhaca e melaco (1000 a
4500 mg DQO.L?) para producdo de hidrogénio aumentando a TCO de 1,5 para
8,8 kg DQO.m3.dia, observando a diminuicdo da remocdo de DQO de 87% para 71% e
aumento da PVM de 0,320 L CHs.diat.L? para 2,974 L CHa.dial.L. O rendimento de
metano aumentou de 0,193 para 0,340 L CH4.g DQO™. A composicio de CH4 permaneceu
entre 87% e 91%. Os autores fizeram o aumento de escala dos reatores propondo a operacao
de seis reatores acidogénicos em paralelo para producio de hidrogénio cada um com 6076 m?
seguidos de quatro reatores metanogénicos em paralelo com 1720 m® cada. Com o aumento
da DQO de 1000 para 4500 os &cidos encontrados no efluente foram apenas HAc e HPr com
concentragBes maximas de 414 e 177 mg.L™* em DQO de 4500 mg.L™.

Nathia-Neves et al. (2018) estudaram as condic¢des de partida da co-digestdo anaerdbia
mesofilica (37 °C) de residuo de comida e vinhaca (137.250 mg DQO.L™) em dois estagios
semi-continuos. A reducdo de DQO do estagio acidogénico foi de 38,5% enquanto no estagio
metanogénico foi de 48,4%. Os principais metabdlitos produzidos no reator acidogénico
foram HAc (383 mg.L?Y), HPr (366 mg.L) e HBu (2778 mg.L™Y), enquanto no reator
metanogénico foram HAc (666 mg.L™?), HPr (457 mg.L) e HBu (3090 mg.L?Y). As
composi¢des maximas observadas foram de 76,5% (H2%) e 72,7% (CHs%). O MY foi de
0,320 L CH4. g DQO™. Baseados nesses resultados, os autores concluiram que a vinhaga pode

ser um co-substrato muito importante no auxilio da degradacao do residuo de comida.
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3.2.3.2.2 Condic6es Termofilicas (55-65 °C)

No estudo de Ferraz Junior et al. (2016) foi avaliada a performance de UASB
termofilico (55 °C) de uma etapa (metanogénico — UASB 1) e de duas etapas (acidogénico +
metanogénico — UASB 1) tratando vinhaga de cana-de-agticar bruta (35,2 g DQO.L?). O
reator acidogénico foi um APBR na TCO 84,2 kg DQO.m?3.dia' em TDH de 10,2 h. O
efluente do reator acidogénico apresentava DQO de 24,0 g DQO.L™. O controle do pH e da
alcalinidade foi realizado adicionando 12,5 g NaHCO3.L™* no UASB I e no 6,25 g NaHCOs.L-
L UASB I1. No reator UASB | o TDH foi reduzido de 56 h para 34 h, enquanto no UASB Il 0
TDH foi reduzido de 39 h para 23 h, mantendo TCO de 15 a 25 kg DQO.m.dia™* em ambos
os reatores. O aumento da TCO de 15 para 25 kg DQO.m.dia™* aumentou a remogdo de DQO
de 60,7 para 72,6% no UASB | e de 63 para 72,6% no UASB Il. No sistema combinado
(APBR+UASB I1) foi observado aumento da remogédo de DQO de 74,6 para 96,1% com o
aumento da TCO de 15 para 25 kg DQO.m3.dia™X. Além disso, a conversdo de carboidrato em
no UASB | e no APBR+UASB II foi superior a 98,5% em todas as condicdes de operacdo. A
composicdo de metano permaneceu entre 58,4 e 62,2% (UASB 1) e 51,1 e 75,9% (UASB 1l),
sendo favorecida pela adicdo de bicarbonato. A PVM aumentou no UASB | de 1,38 para
2,11 L CHa.dia™.L! e de 1,37 para 2,80 L CHa.dia*.L™* no UASB Il com o0 aumento da TCO
de 15 a 25 kg DQO.m?3.dia’. O rendimento de metano aumentou de 0,179 para
0,234 L CH4. g DQO™ no UASB 1 e de 0,227 a 0,306 L CH4. g DQO™ no UASB Il com o
aumento da TCO de 15 a 24,7 kg DQO.m3.dia™.

Ao considerar o rendimento teérico maximo de 0,350 L CH4. g DQO™ (CNTP) o valor
maximo obtido foi de 87,4% do tedrico. O MY maximo do UASB | foi de
0,251 L CH4. g DQO™ e de 0,316 L CHs. g DQO™ no UASB II, correspondente a 71,7% e
90,3% do rendimento tedrico maximo de 0,350 L CHas. g DQO™ (CNTP). O resultado do
UASB Il foi 25,7% maior que o UASB I, indicando que a etapa acidogénica melhora a
remocdo de DQO e producdo de energia a partir da vinhaga. Os principais metabolitos
observados foram os acidos HAc, HPr e HBu. O HAc e HPr contribuiram respectivamente de
57-70% e de 26-42% do efluente. No UASB | as concentragfes de HAc e HPr permaneceram
entre 2,25 e 2,68 g.L e 1,8 e 1,93 g.L %, respectivamente. Por outor lado, a concentragdo de
HBu diminuiu de 2,66 para 0,82 g.L™* com o aumento da TCO de 15 a 25 kg DQO.m3.dia™.
Da mesma maneira no UASB I, a concentracdo de HPr permaneceu entre entre 1,23 e
1,47 g.L ! enquanto a concentragio de HBu diminuiu de 1,76 para 0,07 g.L™.. Entretanto, foi
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observado aumento da concentragio de HAc de 2,59 para 3,54 g.L™* com o aumento da TCO
de 15 a 25 kg DQO.m3.dia* (FERRAZ JUNIOR et al., 2016).

Segundo os autores, na producéo de hidrogénio nédo foi competitiva com a producéo de
metano no ponto de vista energético. Entretanto, a producdo de hidrogénio pode ser aplicada
para producdo de energia em células combustiveis e 0 uso do reator acidogénico aumentou a
recuperacdo de energia da vinhaca em 25,7%. As aplicagdes do metano produzido na
perspectiva de biorefinarias sdo de geracdo de energia elétrica, cogeracdo de energia
estimulando a producdo de etanol de segunda geracdo e alternativa para o uso do diesel
combustivel (FERRAZ JUNIOR et al., 2016).

No estudo de Fuess et al. (2017a) foi avaliado o efeito do aumento da TCO de 15 a
30 kg DQO.m3.dia! na digestdo anerdbia de vinhaga de cana-de-agticar bruta em 2 estagios
comparando um ASTBR e um UASB termofilicos (55 °C) no estadgio metanogénico. No
estagio acidogénico foi utilizado APBR termofilico (55 °C) na TCO de 84,2 kg DQO.m>.dia
e TDH de 7,5h. Alcalinidade foi fornecida aos reatores metanogénicos usando NaHCOs
(6,25 g.L ™). A TCO dos reatores metanogénicos foi elevada de 15 para 30 kg DQO.m3.dia
ao reduzir o TDH de 37 h para 18 h.

O reator APBR acidogénico apresentou conversdo de carboidrado de 63,9%, remocao
de DQO de 20% com produtividade de 789 mL Hadia’L?! e rendimento de
1,5 mol Hz.mol carboidrato no TDH de 7.5 h. A DQO efluente do acidogénico foi de
18,59.L1 com concentrages de HAc de 1162 mg.L?, HPr de 693 mg.L? e HBu de
1288 mg.L. A concentragdo de SSV foi de 1162 mg.L™?. No reator UASB metanogénico o
aumento da TCO de 15 para 25 kg DQO.m3.dia™ aumentou a remocio de DQO de 64,6% a
69,1%, equivalente a remocdo global de 66,4% para 84,3%. A produtividade de metano
aumentou de 1,040 para 2,280 L CHa.dial.L? com o aumento da TCO de 15 para
25 kg DQO.m3.diat. O MY aumentou de 0,232 para 0,283 L CH4. g DQO™ com o0 aumento
da TCO de 15 para 25 kg DQO.m.dia. Foi observado aumento na relagio Al/AP com valor
maximo de 1,05 e subsequente reducio da alcalinidade parcial para 4000 mg CaCOs.L com
0 aumento da TCO de 15 para 20 kg DQO.m>3.dia®. Apo6s lavagem do reator, a operacio
estacionaria na TCO de 20 kg DQO.m3.dia* obteve AI/AP de 0,3. O aumento da TCO para
25 obteve AI/AP de 0,41. Os autores citaram como limitacbes do UASB como a elevada
concentracdo de solidos inertes no indculo que funcionaram como uma barreira para o
escoamento do fluido. Desta forma, ocorreu sobrecarga organica local e promocgdo de
acumulo de HPr. A concentracdo de SSV permaneceu na média de 1.532 mg.L?. O HPr
representou de 60 a 80% dos acidos observados nas TCO de 20 e 25 kg DQO.m3.dia™. Com o
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aumento dos valores de TCO de 15 para 25 kg DQO.m=3.dia, as concentragdes de HAC e
HBu foram reduzidas de 1250 mg.L™ para 286 mg.L™? e de 311 mg.L*! para 64 mg.L™,
respectivamente. Da mesma forma, a concentragio de HPr diminuiu de 2357 mg.L™ para
1490 mg.L! (FUESS et al., 2017a).

No reator ASTBR metanogénico o aumento da TCO de 15 para 30 kg DQO.m3.dia!
aumentou a remocdo de DQO de 68,7% a 80,7%, equivalente a remocao global de 73,0% para
88,7%, com valor maximo na TCO de 25 kg DQO.m?3.dia’. A produtividade de metano
aumentou de 1,52 para 4,505L CHa.dialL! com o aumento da TCO de 15 para
30 kg DQO.m3.diat, com valor maximo na TCO de 25 kg DQO.m>.dia™. O rendimento de
metano aumentou de 0,249 para 0,301 L CH4. g DQO™ com o aumento da TCO de 15 para
30 kg DQO.m™3.dia*, com valor maximo na TCO de 25 kg DQO.m=3.dia. Com o0 aumento da
TCO de 15 para 30 kg DQO.m3.dia?, a relacdo AI/AP permaneceu entre 0,2 e 0,4. A
concentragdo de SSV permaneceu na média de 1.544 mg.L™ (FUESS et al., 2017a).

O HPr representou de 40 a 50% dos acidos observados nas TCO de 15 e
25 kg DQO.m3.dia’. Com o aumento da TCO de 15 para 30 kg DQO.m3dia?, as
concentragdes de HAc e HBu foram reduzidas de 2145 mg.L™? para 649 mg.L™? e de 468
mg.L* para 55 mg.L™, respectivamente. Da mesma forma, a concentragdo de HPr diminuiu
de 1767 mg.L? para 638 mg.L™. O acimulo de HPr em reatores termofilicos indica que a sua
degradacdo € a etapa limitante nestes sistemas. Em sistemas de alta taxa a conversdo de HPr a
HAc ¢é tipicamente a primeira rota metabdlica a sofrer interferéncia em condi¢bes de
deshalanceamento. 1sso ocorre por esta rota demandar mais energia (AG® = +62,3 kJ.mol*,
55 °C) que a conversdo de HBu a HAc (AG° = +37,9 kJ.mol?, 55 °C). Entretanto, o acimulo
de HPr ndo necessariamente implicou no colapso dos sistemas termofilicos e a provisao de

concentragOes adequadas de NaHCOs devem ser consideradas (FUESS et al., 2017a).

3.2.3.2.3 Condicdes com Temperaturas Diferentes

A temperatura de operacdo afeta a estabilidade e o desempenho do reator biologico.
Este efeito ocorre devido as mudancas do equilibrio e na cinética das reacdes bioquimicas,
além de modificar a estrutura, a diversidade e a atividade da comunidade microbiana, pois 0s
microrganismos e as enzimas apresentam faixas de temperaturas com maxima atividade.
Qualquer desvio acima desse limite causa a desnaturacdo e/ou a inativacdo das enzimas,

levando a inibicdo do processo. Os metanogénicos sd0 mais sensiveis a variacOes de
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temperatuar que outros microrganismos nesse processo, podendo ser suprimidos com
variagOes de 2 a 3 °C (HANS; KUMAR, 2019). As condigdes termofilicas podem aumentar a
producdo de metano e hidrogénio ao favorecer condicdes cinéticas mais eficientes. Entretanto,
condicdes mesofilicas apresentam maior diversidade microbiana, facilitando a sinergia dentro
da comunidade e aumentando a resisténcia ao acimulo de componentes inibidores, como 0s
acidos organicos (CHAPLEUR et al., 2016). Portanto, diferentes comunidades microbianas
adaptadas as diferentes temperaturas desenvolvem rotas metabdlicas especificas mais
eficientes dependendo do substrato utilizado.

O processo de degradacdo anaerdbia em dois estagios permite explorar essas
caracteristicas das diferentes comunidades em reatores com temperaturas diferentes, alterando
de forma significativa o desempenho global do sistema de forma a melhorar a geracdo de
energia através da produgdo de H> e CHa. Assim, condi¢bes operacionais diferentes sao
impostas para favorecer as diferengas fisiologicas, cinéticas e de sensibilidade das bactérias
acidogeénicas e das arqueias metanogénicas (MAMIMIN et al., 2015).

Uma possibilidade interessante € o uso do sistema do reator acidogénico termofilico
em conjunto com o reator metanogénico mesofilico. Ao aumentar a faixa de temperatura do
reator acidogéncio aumenta-se as atividades metabdlicas das bactérias fermentativas que
produzem mais hidrogénio e metabdlitos, aumentando o desempenho da etapa metanogénica
além de inibir os consumidores de hidrogénio mesofilicos. Ao combinar com o estagio
metanogénico mesofilico, o efluente metanogénico pode ser utilizado para diluir o afluente e
ser recirculado para o reator acidogénico, possibilitando a reducdo do uso de agentes
alcalinizantes para o controle do pH do reator acidogénico, o que diminui o0 custo operacional
do processo. Além disso, as condicdes estritamente termofilicas impedem a contaminacdo do
reator acidogénico por metanogénicos hidrogenotréficos (O-THONG et al., 2016) (XIA et al.,
2016) (KRISHNAN et al., 2019). Entretanto, € necessario avaliar se a recirculacdo do efluente
metanogénico ndo possibilita a inoculacdo do reator acidogénico com microrganismos
consumidores de hidrogénio, fugindo do proposito do sistema de dois estagios. Dessa forma,
alguns trabalhos na literatura popuseram a avaliagdo da digestdo anaerdbia em dois estagios
com temperaturas distintas. Por ser uma proposta recente, a maioria dos trabalhos utilizou
substrato diferentes da vinhaga de cana-de-aguUcar.

Assim como a vinhaca de cana-de-acucar, o efluente de industria de 6leo de palma
(EOP) é uma agua residuéria gerada em elevada temperatura (80 a 90 °C) que favorece a
aplicagdo industrial do reator acidogénico termofilico por ndo necessitar de sistema de

resfriamento. Com base nisso, um sistema de dois estdgios com reator AnSBR acidogénico
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termofilico (55 °C) e um reator UASB metanogénico mesofilico (35 °C) foi avaliado por
Mamimin et al. (2015) para producéo de biohythane a partir de EOP. O reator acidogénico foi
operado no TDH de 2 dias e TCO de 60 kg DQO.m>3.dia’*, enquanto o reator metanogénico
foi mantido no TDH de 15 dias com TCO de 6 kg DQO.m3.dia™t. Foi utilizado um reator
UASB mesofilico (35°C) de estdgio Unico como comparacdo. No reator acidogénico
termofilico foi observada PVH de 1,84 L Hz.dia™.L, com HY de 9,38 mmol H,.g DQO™. Os
principais metabdlitos foram HAc (4866 mg.LY) e HBu (7855mg.LY). O reator
metanogénico obteve remogdo de DQO de 95% com PVM de 2,4 L CHs.dial.L! e MY de
0,315 L CH4.g DQO™. O sistema continuo de dois estagios obteve rendimento energético
34% maior que o sistema de um estagio. O HY e o MY foram de 0,210 L H,.g DQO™ e
0,315 L CH4.g DQO™, respectivamente, com rendimento energético de 15,34 kJ.g DQO™. A
produc&o de hidrogénio e metano combinada (hythane) foi de 4,4 L biogas.dia™.L™ com 51%
CHa, 14% H> e 35% CO». As analises de DGGE mostraram que no segundo estagio houve a
predominancia de Methanosarcina sp., responsavel pela metanogénese acetoclastica, e
Methanoculleus sp., responsavel pela metanogénese hidrogenotrofica.

O-Thong et al (2016) avaliaram a producdo de hidrogénio e metano a partir de EOP
em sistema de dois estadgios com recirculacdo de efluente metanogénico para controlar o pH
do reator acidogénico. Como teste inicial da recirculagcdo, foram realizados ensaios em
batelada misturando efluente de batelada metanogénica mesofilica (35 °C) com EOP (0%,
15%, 20%, 25%, 30%, 40% e 50% de efluente) para alimentar a batelada acidogénica
termofilica (55 °C). Nos sistemas continuos foram utilizados um reator CSTR acidogénico
termofilico (55 °C) e um reator UASB metanogénico mesofilico (35 °C) O reator CSTR foi
alimentado com diferentes misturas de efluente metanogénico (0 e 30%) e EOP para manter o
pH do reator em 5,5 no TDH de 2 dias e TCO de 20 kg DQO.m>3.dia*. O reator UASB foi
alimentado com efluente do reator acidogénico no TDH de 15 dias e TCO aplicada de
2,5 kg DQO.m3.dia! (O-THONG et al., 2016).

Os ensaios em batelada com diferentes misturas de efluente do segundo estagio
metanogénico e EOP obtiveram HY maximo de 188 mL Hz.g DQO™ com 30% de efluente
metanogénico. Em valores menores de mistura de efluente (0 a 25%), o pH do reator
acidogénico foi reduzido de 4,5 para 4,0 nos primeiros 4 dias de ensaio devido ao baixo
tamponamento da alimentacdo. As misturas de 30% a 50% mantiveram os valores de pH no
frasco acidogénico entre 5,0 a 5,6. Esses resultados indicam que a mistura com o efluente
metanogénico tem um efeito positivo consideravel como agente alcalinizante (alcalinidade

equivalente de 3,0 a 3,6 g CaCOs.L1). Similarmente ao ensaio acidogénico, 0 ensaio
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metanogénico alimentado com o efluente do acidogénio obteve MY maximo de
0,345 L CH4.g DQO™ na mistura de 30% do efluente metanogénico (O-THONG et al., 2016).

Com base nesses resultados, o sistema continuo de dois estagios foi avaliado sem a
mistura e com a mistura (recirculacdo) de 30% do efluente do reator metanogénico na
alimentacdo do reator acidogénico. A Hx% e a CHs% foram independentes da mistura de
efluente nas faixas de 48 a 60% e de 70 a 76%, respectivamente. N&o foi observada atividade
metanogénica no reator acidogénico, evidenciando a eficiéncia da condicao termofilica e do
pH de 5,0 na inibicdo das arqueias metanogénicas mesofilicas. A remocdo de DQO dos
reatores acidogénio e metanogénico também foram independentes da recirculagcdo, com
valores de 35% e 93%, respectivamente. O reator acidogénico obteve aumento na PVH de
0,76 para 1,31 L Hadia®.L', com aumento do HY de 104 para 180 mL H..g DQO™
(equivalente a 7,1 mmol Hz.g DQO™) ao adicionar 30% do efluente do reator metanogénico.
Os principais metabdlitos do reator acidogénico foram EtOH (0,13 g.L %), HAc (1,71 g.LY),
HPr (0,57 g.L ™) e HBu (0,93 g.LY). A PVM e 0 MY do reator metanogénico aumentaram de
1,03 para 1,18 L CHa.diat.L, com aumento do MY de 0,236 para 0,271 L CH4.g DQO™. O
rendimento energético global do sistema de dois estagios foi de 11,6 kl.g DQO™, com
concentracéo total de acidos inferior a 0,15 g.Lt. A composi¢do do géas biohythane obtido
pela mistura dos biogases produzidos foi de 13% H>, 55% CHs e 32% CO.. Esses resultados
indicaram que a recirculacdo do sistema continuo de dois estagios foi mais eficiente na
biodegradacdo do EOP que sem recirculacdo sem diminuir a biodegradabilidade do afluente
alimentado. Os autores observaram o favorecimento das espécies de Thermoanaerobacterium
sp. no reator acidogénico possivelmente devido a melhor alcalinidade e maior contetido de
nitrogénio por NH4*. No reator metanogénico, as espécies arqueias predominantes foram a
Methanosarcina, sp., responsavel pela metanogénese acetoclastica, e a Methanoculleus sp.,
responsavel pela metanogénese hidrogenotrofica (O-THONG et al., 2016).

Apesar de as condi¢bes de processo indicarem que os sitemas de dois estagios serem
mais eficientes, Lindner et al. (2016) propuseram que nem todos os substratos podem ser
degradados de forma mais eficiénte nesta configuragdo. Avaliando a digestdo anaerobia de
beterraba, silagem de milho e a mistura de feno e palha, foi utilizado um CSTR acidogénico
termofilico (60 °C) e um APBR metanogénico mesofilico (37 °C) em série. A mistura de
feno e palha foi operada no TDH de 19,9 dias na TCO de 2,5 kg DQO.m=.dia, enquanto que
a silagem de milho foi alimentada no TDH de 5,1 dias com TCO de 7,3 kg DQO.m3.dia* e a
beterraba no TDH de 1,9 dias com TCO de 12,8 kg DQO.m3.dia. No CSTR foi observada
maior concentragdo de metabolitos na silagem de milho (9,5 g.kg substrato™) e na mistura de
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palha com feno (8,2 g.kg substrato?) com predominancia dos acidos acético, 60,9 e 76,5%,
butirico, 27,2 e 11,4%, e propibnico, 7,6 e 8,3%, respectivamente. No caso da beterraba a
concentracdo de metabolitos foi de 5,8 g.kg substrato™ com predominancia dos acidos acético
(61,2%), butirico (34,3%), propidnico (3,5%) e etanol (12,4%). A composicdo de metano do
reator CSTR foi de 24% com silagem de milho e feno/palha e de 16,2% com beterraba,
enquanto que a composicdo de hidrogénio foi de 12,3% com beterraba e apenas 2,3% com
silagem de milho e feno/palha. Por outro lado, no reator APBR a composic¢do de metano foi
de 65,5 a 70% com todos os substratos. Os resultados dos reatores continuos da degradacgéo
de substratos ricos em lignocelulose como feno/palha (23%) e silagem de milho (64,8%) foi
inferior a degradacdo da beterraba (94,5%). Essa baixa degradacdo resultou em rendimentos
de metano inferiores dos reatores continuos em relacédo aos testes de digestdo em batelada em
70,6% (feno/palha) e 31,3% (silagem de milho). No caso da beterraba esta diferenca foi de
apenas 7,8%. Desta forma, os sistemas de dois estagios sdo recomendados por Lindner et al.
(2016) apenas para substratos com elevado contetdo de agucares.

3.3 REATOR ANAEROBIO DE LEITO FLUIDIZADO

O reator anaerdbio de leito fluidizado (RALF) é um reator de alta taxa que permite o
crescimento da sua comunidade microbiana aderida ao material suporte do leito. Devido ao
equilibrio de forcas entre a forca gravitacional do peso das particulas e a forca de arrasto do
fluido, as particulas sélidas sdo mantidas em estado de suspensdo (KUNNI; LEVENSPIEL,
1991). Gragas a este estado de suspensdo de suas particulas de material suporte, 0 RALF tem
caracteristicas muito particulares, como elevada turbuléncia do leito e maximo contato entre
as suas particulas e, portanto, o seu biofilme com o substrato organico. Isso ocasiona em baixa
resisténcia difusional entre o liquido e o biofilme, baixa ocorréncia de empacotamento do
leito, pequena area de operacao, estabilidade frente a grandes taxas de carregamento organico,
elevada transferéncia de massa e energia e a homogenizagdo do meio liquido do reator devido
ao regime turbulento (BARCA et al., 2015)

No Laboratdrio de Controle Ambiental 11 (LCA-11) séo realizadas pesquisas na area de
producdo anaerobia de hidrogénio e metano a partir de &guas residuérias utilizando RALF e
EGSB héa 12 anos. Os principais trabalhos realizados com vinhaga de cana-de-actcar (DQO
de 25,0 a 32,0 g DQO.L1) no LCA-11 sdo apresentados na Tabela 3.7.
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Tabela 3.7 — Principais resultados dos estudos do LCA-II na digestdo anaerdbia de vinhaga

TCO

Produtividade

Referéncia T (°C) (kg DQO.m* diat) Rendimento (TCO) (TCO) Metabdlitos
Siqueira et 0,341 L CH4.g DQO? 5,37 L CHqdia®L! HAc HBuU
al 2013) Y 3,33226,19 (19,87) (26,19) HPr
Santos et al 5,73 mmol H,. g DQO' 18,72 L Hpdia™.L? HBu HLa
(2014a) 55 26622253 (52.7) (225,3) Hsuc
Santos et al 55 60 a 360 2,23 mmol H,. g DQO' 35,76 L Hpdia™.L? HBu HPr
(2014b) (60) (360) HLa HisBu
Santos et al. 55 40 2720 2,86 mmol H,. g DQO? 47,04 L Hydial.L! HAcHBuU
(2014c) (40) (240) HPr HLa
Reis et al. 3,07 mmol Hy. g DQO 13,68 L HpdigtLt  HBUHPr
30 20a120 EtOH
(2015) (20) (120) MetoH
Ramos e 1,64 mmol H.. g DQO? 17,4 L Hadia.L? HAc HBu
silva (2017) 22270 302480 (60) (480) HPr HLa
Ramos e 55 30 2240 1,01 mmol Hz. g DQO? 2,54 L Hadial.L? HAc HBu
Silva (2018) (40) (240) EtOH HIsBu

Siqueira et al. (2013) avaliaram o aumento da TCO de 3,33 a 26,19 kg DQO. m=3.dia™
em RALF mesofilico (30 °C) com particulas suporte de poliestireno no tratamento de vinhaca
de cana-de-agticar (DQO de 2.273 a 20.073 mg DQO.L™Y) no TDH de 24 h. Foi utilizado
como inoéculo lodo de tratamento de agua residuéria de avicultura. O pH foi controlado entre
7,8 e 8,6 adicionando 1 g NaHCO3. g DQO™.LL. As remocoes de DQO aumentaram de 53%
para 70% com o aumento da DQO de 2.273 para 15.244 mg DQO.L?, na TCO de
19,87 kg DQO.m3.dia? removendo 13,93 kg DQO. m3.dia. Com o aumento da DQO para
20,073 mg DQO.L' a remocdo foi reduzida para 51% pois a TCO aplicada de
26,19 kg DQO. m3.dia* foi O aumento da TCO de 3,33 para
26,19 kg DQO. m3.dia™! aumentou a remogéo de TCO de 1,78 para 13,93 kg DQO. m=3.dia™.
A razdo entre a alcalinidade efluente e a alcalinidade afluente aumentou de 1,43 para 3,00

muito elevada.

com o aumento dos valores de TCO de 3,33 para 26,19 kg DQO. m3.dia?, gerando
alcalinidade. Entretanto, a alcalinidade gerada ndo foi suficiente para tamponar o sistema
(SIQUEIRA et al., 2013).

Os valores da razéo entre alcalinidade intermediaria e alcalinidade parcial (Al/AP)
maiores que 0,4 (entre 0,49 a 0,87) indicaram instabilidades durante a operacdo do RALF na
TCO de 26,19 kg DQO. m3.dia’ Desta forma, foi observado o acimulo de &cidos e
diminuicdo na remogio de DQO na TCO de 26,19 kg DQO. m=3.dia’. A concentracio de
4cidos volateis graxos permaneceu entre 700 a 1.597 mg HAc.L™* com o aumento da TCO de
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3,33 para 19,87 kg DQO. m=3.dia. Entretanto, com o aumento da TCO a concentragdo de
acidos aumentou para 3.146 mg HAc.L™. Os principais &cidos encontrados no efluente foram
HPr (22 a 100%) e HAc (14 a 53%). A concentracdo de solidos volateis no efluente aumentou
de 240 para 1,759 mg.L™* com o aumento da TCO de 3,33 para 26,19 kg DQO. m=.diat. O
MY permaneceu entre 0,32 a 0,38 L CHs. g DQO™?, equivalentes a 84,2% a 97,4% do
rendimento estequiométrico (30 °C). A PVM aumentou de 0,87 para 5,37 L CHas.dia™.L! com
resultado méaximo na TCO de 26,19 kg DQO. m=3.dia* (SIQUEIRA et al., 2013).

Promovendo a producdo de hidrogénio a partir de vinhaca (5000 mg DQO.L?) em
RALF termofilico (55 °C) ao aplicar diferentes propor¢es de glicose até que apenas a
vinhaca fosse utilizada, Santos et al (2014a) reduziram o TDH de 8 a 1 h, com subseqlente
aumento da TCO de 26,6 para 225,3 kg DQO.m>3.dia’. A relagdo DQO/SO4* foi mantida
entre 12 e 21, sendo favoravel para a conversdo para biohidrogénio, mantendo conversédo de
carboidrato entre 30 e 50%, com remocdo de DQO abaixo de 10%. Com a redugdo do TDH
de 8 h para 4 h, o valor maximo de rendimento de hidrogénio de 5,73 mmol H,. g DQO™ foi
observado com 33% glicose e 66% vinhaca. Ao reduzir o TDH para valores menor que 4 h, 0
HY foi reduzido para 2,06 mmol Hz. ¢ DQO™ e a PVH aumentou para 0,78 L Hz.L™.h™ no
TDH de 1 h. O principal metabdlito relacionado a producéo de H> foi o acido butirico, sem
alteracdo de rota ao também identificar HLa e &cido succinico (HSuc) em maior relevancia. O
uso da vinhaga ocasionou em uma mudanca de rota metab6lica favoravel a producdo de
hidrogénio ao favorecer a producéo de butirato, acetato e isobutirato e a reducdo do HSuc.

Em dois RALF termofilicos (55 °C), Santos et al (2014b) avaliaram efeito do aumento
da TCO de 60 para 360 kg DQO.m=.dia (15 g DQO.L™?) e de 80 para 480 kg DQO.m>.dia
(20 g DQO.L™?) por meio da redugdo do TDH de 6 a 1 h. A redugdo do TDH favoreceu a
PVH, observando no TDH de 1 h os valores méaximos de 1,49 L Ho.L1.h"? (159 DQO.L?) e
1,2 L H2.L'2.h't (20 g DQO.L™Y) com as relagdes de DQO/SO4> entre 13 e 19. Por outro lado,
foram observados valores maximos de HY de 2,23 mmol H,. g DQO™ (15 g DQO.LY) e de
1,85 mmol Hz. g DQO™ (20 g DQO.L™) no TDH de 6 h, reduzindo para 1,62 e 1,51 mmol Ha.
g DQO, respectivamente, indicando condicdes de sobrecarga organica no reator durante a
producdo de Hz. Mesmo assim, o0 aumento da TCO favoreceu o aumento da relevancia da rota
butirica, seguido da producéo dos &cidos latico, isobutirico e propibnico.

Santos et al. (2014c) verificaram o efeito da reducdo de TDH de 6 para 1 h na
producdo de H, comparando o desempenho de dois RALF termofilicos (55 °C) em vinhaca
diluida (10.000 mg DQO.L™) e vinhaca pura (30.000 mg DQO.L™). Os valores maximos de
HY foram observados no TDH de 6 h, com 2,86 mmol H.. g DQO? ao utilizar
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10.000 mg DQO.L? de vinhaca e 0,79 mmol H..g DQO? na concentragdo de
30.000mg DQO.LY. Ao reduzir o TDH para 1 h, o HY foi reduzido para
1,92 mmol H..g DQO?  (10.0000 mg DQO.LY) e para 0,19 mmol Hz.g DQO™
(30.000 mg DQO.L1). Entetanto, a reducio do TDH de 6 h para 1 h elevou a PVH para os
valores maximos de 1,96 L Hz.L™2.h"t, na DQO de 10.000 mg.L?, e 0,8 L Hz.L1.h! na DQO
de 30.000 mg.L*. Os resultados inferiores observados no reator com vinhaca pura foram
relacionados a inibicdo da producéo de Hz pela maior carga orgénica e maior concentragao de
4cidos na alimentac&o, como HBu (3,7 g.L ™) e HAC (3,0 g.L ). Ambas as influéncias levaram
a sobrecarga do reator que modificou a estrutura da comunidade microbiana em comparacgéo
com a DQO de 10.000 mg.L™.

A producdo mesofilica (30°C) de hidrogénio em RALF usando vinhaca como
substrato orgéanico foi realizada por Reis et al. (2015). Dois reatores foram alimentados nas
nas DQO de 5 e 10 g.L' com diferentes proporces de glicose e vinhaca (100%:0%;
75%:25%; 25%:75% e 0%:100%) no TDH de 6 h para facilitar a adaptagdo da biomassa com
a vinhaca. Apos esta etapa o TDH foi reduzido para 4, 2 e 1 h. Em ambos os reatores, a
utilizacdo de 100% vinhaca no TDH de 6 h possibilitou a presenca de CHs% com
composicdes maximas de 40% (5 g DQO.L™) e de 25% (10 g DQO.LY) nos TDH de 2 h e
4 h, respectivamente. A reducdo do TDH de 6 h para 1 h possibilitou a inibi¢cdo da producéo
de metano no reator alimentado com 5 g DQO.L™, observando valor de PVH méaxima de
0,57 L Ha.ht. L't com 34% de Hz no biogas no TDH de 1 h. O HY méximo de 3,07 mmol
H..g DQO™ também foi observado na DQO de 5 g.L ™! com 75% glicose e 25% vinhaga, com
0s metabdlitos principais etanol, butirato, propionato e metanol. Por outro lado, na DQO de
10 g.L? a reducdo do TDH para 1 h ndo possibilitou melhora da producdo de hidrogénio
devido a incapacidade de inibi¢do da metanogénese.

O efeito da temperatura (55 a 75 °C) na producdo de hidrogénio a partir da vinhaca
(10000 mg DQO.L™?) em RALF termofilico foi avaliado por Ramos e Silva (2017). Os autores
avaliaram a melhor condi¢do de TDH (8 h a 0,5 h) para depois aumentar a temperatura de 55
para 75 °C. Apesar da diminui¢do da conversdo de carboidrato de 69,3% para 27,9%, a PVH e
a H2% aumentaram de 0,07 L Hz.h*.Lt para 0,71 L Hz.h*.Lt e de 43,5% para 61,9%. Por
outro lado, 0 HY maximo (1,64 mmol H..g DQO™?) foi observado no TDH de 4h
(60 kg DQO.m3.dia?). O aumento da temperatura de 55 para 75 °C reduziu o HY para
0,04 mmol ..g DQO? devido a complexidade da degradacdo da vinhaga. Os principais
metabdlitos encontrados no efluente em todas as condic¢Ges de operacdo foram HBu e &cido

isobutirico (HisBu) e o alcool metanol (MetOH), com porcentagens entre 12,2 e 37,0%; 7,6 e



77

32,0% e 10,8 e 35,7%, respectivamente. Foram observadas ainda a presenca de HPr, HAc e
HLa, com porcentagens entre 3,1 e 16,9%; 3,8 e 17,8%; 3,8 e 13,2%, respectivamente. A
fracdo molar de HBu foi elevada de 25% para 37%, com a reducdo do TDH de 8 h para 4 h.
Ao reduzir o TDH de 4 h para 0,5 h, as fracbes molares de HBu foram reduzidas para 17%.
Neste caso o HY foi reduzido, mas o valor maximo de PVH de 0,71 L Ha.ht.L? para o
RALF-V. A producdo de HAc foi favorecida pela reducdo do TDH de 8 h para 0,5 h,
aumentando as suas fracbes molares de 7% para 16%.

Ottaviano et al (2017) avaliaram o efeito do TDH (8 h a 0,5 h) e da concentracdo de
substrato (2.800 a 14.600 mg lactose.L™) na producdo termofilica (55 °C) de hidrogénio a
partir de soro de queijo em dois reatores anaerébios de leito fluidizado (RALF). O reator
RALF1 foi operado em concentragdo constante de 4.900 mg lactose.L™ reduzindo o TDH de
8 h para 0,5 h. Por outro lado, o reator RALF2 foi operado em TDH constante de 6 h
aumentando a concentragdo de 2.800 para 14.600 mg lactose.L ™.

No RALF1, a TCO foi variada de 15 para 240 kg DQO.m3.dia’* a partir da reducéo do
TDH de 8 h para 0,5 h. Com a reducdo do TDH de 8 h para 1 h a conversdo de carboidratos
aumentou de 71,2% para 83,0%, mas no TDH de 0,5 h a converséo foi reduzida para 52,0%.
Os valores de HY do RALF1 permaneceram entre 0,57 e 3,67 mol H,. mol lactose?,
equivalentes a 1,35 a 5,2 mmol Hz. g DQO™. O HY méximo de 3,67 mol Hz. mol lactose™, foi
observado no TDH de 4 h. Com a reducdo do TDH para 0,5 h, o HY reduziu para
0,57 mol Hz. mol lactose™*. A PVH de hidrogénio aumentou de 0,21 para 4,10 L Hz. ht.L?
com a reducdo do TDH de 8 h para 0,5 h. A principal rota metabdlica foi a aceto-butirica,
observando 43,1% de acido acético e 43,4% de acido butirico entre os metabdlitos produzidos
no TDH de 4 h (OTTAVIANO et al., 2017).

Por outro lado, o aumento da concentracdo de soro de queijo de 2.800 para
14.600 mg lactose.L™?, na faixa de TCO entre 12 a 60 kg DQO.m>3.dia?, causou efeitos
diferentes dos observados no RALF1. A conversdo de carboidrato manteve-se estavel em 80%
nas concentracdes de 2.800 a 6.800 mg lactose.L™®. Entretanto, 0 aumento da concentragio
para valores de 9.800 e 14.600 mg lactose.L™ reduziu a conversdo de carboidrato para 54,4%
e 1,4%, respectivamente. Os valores de HY foram reduzidos de 2,64 para
0,67 mol H.. mol lactose™, equivalentes a 5,76 e 1,51 mmol H,. g DQO™, com o aumento da
concentragio de 2.800 a 14.600 mg lactose.Lt. A PVH méaxima de 0,69 L.h1L? foi
observada na concentragdo de 9.800 mg lactose.L™ . Foi observada inibigdo da producéo de
hidrogénio com o aumento da concentracdo para 14.600 mg lactose.L™, verificada pela

reduzida conversdo de carboidrato (1,4%) e HY (0,67 mol Hz. mol lactose). O aumento da
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disponibilidade de substrato causou acimulo de &cidos no RALF2 em concentragdes acima de
9.800 mg.L, principalmente acetato, butirato e propionato (OTTAVIANO et al., 2017)..

A importancia da disponibilidade de carboidratos e outros substratos advindos da
vinhaca foi ressaltada por Ramos e Silva (2018) avaliando a co-fermentacdo de vinhaca e soro
de queijo e o efeito do TDH (8 a 1 h) em RALF termofilicos (55 °C) com vinhaga
(10.000 mg DQO.L?Y) e na co-fermentagdo com soro de queijo (variando de 12.000 a
20.000 mg DQO.L™). A remogdo de DQO permaneceu na faixa de 9,5% a 11,1%. Os autores
observaram HY de 0,82 mmol H..g DQO™ ao utilizarem 2.000 mg DQO.L* de soro de queijo
em conjunto com a vinhaga (10.000 mg DQO.LY), valor 82% em comparacdo com o reator
alimentado apenas com vinhacga). A reducdo do TDH de 8 h para 6 h favoreceu a producao de
HAC (29,5%) e HBu (23,3%), com valores maximos de HY de 1,01 mmol H.. g DQO? e
PVH de 2,54 L Hz.dia.L. Entretanto, com a reducdo do TDH para 1 h, a producéo de HBu e
HAc foram reduzidas para 0% e 14,3%, aumentando a producdo de EtOH (19,0%) e HIsBu
(27,3%) e reduzindo o HY para 0,06 mmol H,. g DQO™.

3.4 CONSIDERACOES FINAIS — ESTADO DA ARTE

Apbs a revisdo da literatura, observa-se que a aplicacdo da tecnologia de digestdo
anaerdbia no processamento de vinhaca de cana-de-aglcar com o objetivo de realizar o seu
tratamento e o reaproveitamento energético, produzindo H> e CHi, é uma alternativa
ambientalmente viavel para o desenvolvimento de processos dentro do contexto de
transformacdo da industria sucroalcooleira de usinas de producdo de aclcar e etanol para
biorrefinarias. Isso possibilita uma maior diversificacdo de produtos, aumentando a resiliéncia
do neg6cio em tempos de crise financeira. Além disso, a producdo de biocombustiveis em
biorrefinarias diminui a dependéncia da matriz energética brasileira aos combustiveis fosseis
ndo renovaveis e altamente poluidores, garantindo uma maior seguranca energética nacional.

Entretanto, a viabilidade técnica e econdémica deste processo bioguimico depende da
analise da comunidade microbiana, da modificacdo genética de microrganismos mais
eficientes e do desenvolvimento de processos que possam aprimorar a remogdo da matéria
orgénica, os rendimentos e as produtividades de H> e CH4 sob condicbes de elevada carga
organica. Dessa forma, cabe a engenharia projetar e desenvolver diferentes configuracdes de
reatores que possam garantir as melhores condi¢fes de operacdo para a digestdo anaerdbia da

vinhaga.
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Nesse contexto, a implementacdo da digestdo anaer6bia com um estagio acidogénico
seguido em série por um estagio metanogénico é uma alternativa de configuracdo de processo
para superar 0 desafio de balancear as necessidades nutricionais, as sensibilidades as
condi¢des operacionais e as caracteristicas cinéticas que os microrganismos acidogénicos e
metanogénicos requerem de formas diferentes. Na aplicagcdo em escala industrial da digestdo
anaerobia da vinhaca, a falha em balancear ambos 0s grupos em um mesmo reator causa a
desestabilizacdo do sistema e a acidificacdo do meio, reduzindio a remocdo de matéria
organica do processo.

Dentro do escopo da digestdo anaerobia da vinhaca em dois estagios, a producao
termofilica de hidrogénio é caracterizada pela obtencdo de elevados rendimentos e
produtividades. Esta estratégia aprimora a tratabilidade e a disponibilidade da matéria
organica de dificil conversdo para as arqueias metanogénicas presentes no segundo estagio
metanogénico, melhorando a estabilidade do reator metanogénico e a degradagcdo microbiana
dos componentes mais complexos sob condi¢gdes de menor tempo de processo, permitindo a
reducao dos custos. Além disso, a associacdo do reator acidogénico termofilico ao processo de
digestdo anaerobia possibilita a recuperacéo do Ho, que é um gés de elevado poder calorifico
de grande importancia para a inddstria quimica.

Apesar de a condicao termofilica ter atualmente posicao de destaque induscutivel para
a producao de hidrogénio a partir de vinhaca de cana-de-agUcar, a producdo de metano ainda
apresenta inconclus@es sobre qual faixa de temperatura é ideal para sistemas em um ou dois
estagios. No contexto microbiano, o aumento da temperatura dentro de uma faixa definida
eleva as velocidades das reacdes quimicas e enzimaticas intracelulares, acelerando as funcGes
metabdlicas e de crescimento celular, além de reduzir a solubilidade dos gases (H2, CO», H-S,
NHs e CHa) e alterar as propriedades fisicas e quimicas da vinhaga. Entretanto, a temperatura
também aumenta a dominéncia da comunidade microbiana e a seletividade do processo,
diminuindo a diversidade e a possibilidade de interacBes sinergéticas entre os diferentes
microrganismos. No ponto de vista de préatica industrial, a aplicacdo de condigdes termofilicas
no processo anaerébio é favorecida pela temperatura da vinhaga, que é gerada no fundo da
coluna de destilacdo em temperaturas entre 85 a 90 °C. No entanto, é necessario que a vinhaga
biodigerida esteja na tempeartura ambiente para a sua aplicacdo como biofertilizante no solo.
Dessa forma, deve-se buscar a melhor associacdo de condigbes de temperatura entre oS
reatores acidogénico e metanogénico.

Outro aspecto que deve ser discutido no desenvolvimento do processo anaerébio é o

controle eficiente da carga organica aplicada ao sistema, seja de estagio Unico ou de dois
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estagios. A aplicacdo de valores de TDH, DQO e TCO adequados possibilita a sele¢do de
rotas metabdlicas mais eficientes e a eliminacdo de microrganismos competidores, resultando
em maior rendimento energético e maior remocao de matéria organica. Entretanto, a literatura
apresenta variacdes em relacdo aos valores da faixa 6tima de TCO para a digestdo anaerobia
de vinhaca de cana-de-aclcar que sdo resultantes das diferentes caracteriticas das
configuracdes dos reatores, das fontes de inoculo utilizadas e das diferentes composicdes das
amostras de vinhaca. Mesmo assim, a determinacdo da faixa 6tima de TCO é de grande
importancia, pois ao evitar condicdes de sobrecarga organica é possivel tratar maiores
quantidades de vinhaga com estabilidade, rendimento e produtividade méaximos no sistema.

O desenvolvimento, adaptagdo e operacdo de reatores ainda representam desafios e
requerem pesquisas em diferentes configuracdes. Entre as configuracdes de reatores utilizadas
para a digestdo anaerdbia da vinhaca, os sistemas de crescimento celular suspenso, como
reator CSTR, ndo permitem a aplicagéo de elevadas TCO, por meio de valores reduzidos de
TDH, devido a ocorréncia da lavagem da biomassa. Por outro lado, nas configuracdes de
crescimento aderido da biomassa, como reatores de batelada sequencial (AnSBR e AnSBBR),
de manta de lodo (UASB e EGSB) e reatores de leito fixo (APBR e ASTBR), o acimulo de
solidos e o crescimento continuo de biomassa pode levar a colmatacdo do leito e reduzindo o
desempenho do reator. De forma a sanar todas estas questes encontradas pelos estudos da
literatura, optou-se pelo estudo do RALF, que consegue manter elevada transféncia de massa
em conjunto com a aplicacao de valores elevados de TCO.

Visto isso, frente aos bons resultados obtidos em pesquisas anteriores com 0 RALF na
producdo de hidrogénio e de metano em condigdes mesofilicas e termofilicas, a contribuicdo
deste estudo para a literatura sera: a avaliacdo do efeito do TDH no desempenho da
degradacdo da vinhaca e da producdo de metano do reator metanogénico de segundo estagio e
a comparacao estratégica entre a aplicacdo de condi¢cdes mesofilicas e termofilicas em reator

de segundo estagio metanogénico na digestdo anaerdbia da vinhaca em dois estagios.
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4. MATERIAIS E METODOS

Os conteudos abordados neste capitulo apresentam a configuracdo dos reatores, as
fontes de indculo utilizadas para a producéo bioldgica de hidrogénio e metano, o método de
pré-tratamento adotado, os procedimentos de partida e as diferentes estratégias de operacéo.
Além disso, serdo apresentados as caracterizagcdes da vinhaga de cana-de-agucar realizados ao
longo dos experimentos, o detalhamento e a frequéncia das analises fisico-quimicas e 0s
calculos dos principais parametros para avaliar a producdo bioldgica de hidrogénio.

Neste estudo a configuracdo de reator utilizada foi o RALF. Esta configuracdo esta
embasada por trabalhos anteriores realizados no grupo de pesquisa do Laboratério de
Controle Ambiental 1l do Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal de
Séo Carlos (LCA-I1, DEQ/UFSCar). Ao longo dos ultimos 12 anos foram realizados diversos
trabalhos de pesquisa cientifica com diferentes aguas resiuarias sintéticas (AMORIM et al.,
2009; BARROS et al., 2011) e &guas residuarias reais (SANTOS et al., 2014a; REIS et al.,
2015; RAMOS; SILVA, 2017) utilizando o RALF no LCA-II

Dois estudos principais foram realizados compreendendo um agrupamento de reatores
diferentes (ilustrado na Figura 4.1). Por praticidade e melhor comparagdo entre 0s seus
resultados, os reatores utilizados em cada estudo foram identificados por siglas conforme as
condigdes de operacdo. A Tabela 4.1 apresenta o significado destas siglas.

Tabela 4.1 - Identificacdo dos reatores utilizados em todos 0s experimentos

Estudo 1

Producdo termofilica de hidrogénio e metano a partir de vinhaca de cana-de-agucar em
sistema de dois estagios em reatores anaerobios de leito fluidizado

Sigla Descrigéo

RT-1 RALF termofilico metanogénico para o tratamento de vinhaca

RA-1 RALF acidogénico termofilico para fermentagdo da vinhaga (10 g DQO.L™?)

RST-1 RALF termofilico metanogénico em série com RA-1 para tratamento da vinhaca
Estudo 2

Comparacao de reatores metanogénicos de segundo estagio mesofilico e termofilico na
digestdo anaerdbia de vinhaca de cana-de-agucar em reatores anaerobios de leito fluidizado

Sigla Descricdo

RT-2 RALF termofilico metanogénico para o tratamento de vinhaca

RA-2 RALF acidogénico termofilico para fermentacéo da vinhaga (15-20 g DQO.L™?)
RST-2  RALF termofilico metanogénico em série com RA-2 para tratamento da vinhaca
RSM-2 RALF mesofilico metanogénico em série com RA-2 para tratamento da vinhaca

R — Reator; A — Acidogénico, primeiro estagio do sistema de dois estagios; S — Segundo estagio do sistema de

dois estagios; M — Mesofilico; T — Termofilico;
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[ Estudo 1

Sistema de

C .. Condigdes operacionais
estagio unico  \

RT-1 R ][ 1 ] [ 3
5.0 ¢ DQO.L 7.5 ¢ DQO.L 10,0 ¢ DQO.L
ssoc/2an  L>08PR gbQ gbQ

Sistema de dois .o . .
Condigdes operacionais

estagios \ ’
RA-155°C/ | 4h |
10,0 g DQO.L! ’
RST-155°C/ f ]
9,0 ¢ DQO.L"! 18 h ][ 14h ][ 10h
) N - ’
[ Estudo 2
Si’St?mf’l c'le [ Condigdes operacionais
estagio Gnico ’

RT.2 [ 2,0 g DQO.L! ] [ 5,0 g DQO.L! ] [ 10,0 g DQO.L"!

55°C/24h

[ 15,0 g DQO.L! ] [ 20,0 g DQO.L! ]

Sistem? c.le dois [ Condig¢des operacionais ]
estaglos
RA-2 15,0 g DQO.L! [ 20,0 g DQO.L! J
55°C/4h - g
[2,0 g DQO.L! (V)] 6,0 g DQO.L! (V+E)
RST-2 [5,0 ¢ DQO.L"! (V)] 10,0 g DQO.L! [ 18,7 g DQO.L! J
55°C/18h /

13,5 ¢ DQO.L! ]

[2,0 g DQO.L! (V)] [6,0 g DQO.L"! (V+E)]

RSM-2 _
30°C /18 h [5,0 gDQO.L"! (V)] [ 10,0 g DQO.L"! ] [ 18,7 g DQO.L"! ]

[ 13,5 ¢ DQO.L! ]

Figura 4.1 — Fluxograma geral da estrutura do trabalho
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4.1 VINHACA DE CANA-DE-ACUCAR

Neste estudo foi utilizado o efluente da destilagdo de etanol (vinhaga) para a
alimentacdo dos reatores RALF para a producgédo de hidrogénio e metano. Devido a diferenca
de safras e da disponibilidade das empresas, 0s estudos 1 e 2 utilizaram vinhagas de fontes
diferentes. No estudo 1, a vinhaca foi coletada na Usina Sdo Martinho (Pradopolis, SP),
produtora de etanol e agucar, a partir de cana-de-agucar como matéria-prima. Ao longo do
experimento, as caracteristicas da vinhaca coletada foram avaliadas, considerando aspectos
fisico-quimicos, como carboidratos totais, DQO total e a composicao e distribui¢do de acidos

organicos (Tabela 4.2).

Tabela 4.2 - Caracterizacdo media da vinhaca de cana-de-agUcar (estudo 1)

Componente Concentragdo (mg.LY)  Fragdo de DQO (%)
Carboidrato total (sacarose) 7684 + 1006 27+ 4
DQO 32.003 + 3330 100 £ 10
Solidos suspensos totais (SST) 3256 + 274 -
Solidos su?ggi\/s)os volateis 2657 + 130 12+1
Sélidos suspensos fixos (SSF) 565 + 133 -
Etanol (EtOH) 2217 + 251 14 +2
Acido propionico (HPr) 2332 + 653 11+3
Acido acético (HAC) 2915 + 340 10+1
Acido succinico (HSuc) 2002 + 421 61
Acido latico (HLa) 4020 + 1436 13+5
SO4* 1633 + 153 3+0,5*

*Fracdo de DQO necesséria para reduzir totalmente o sulfato presente

Por outro lado, a vinhaga coletada para o estudo 2 teve diferentes fontes devido ao
interrompimento do processo de producdo de etanol da Usina Sdo Martinho no inicio do més
de outubro de 2018. Além da vinhaca da Usina Sdo Martinho, foram utilizadas vinhagas da
Usina Ipiranga (Descalvado, SP), e da Usina Iracema (Iraceméapolis, SP). A caracterizacao
média das vinhacas da Usina Sdo Martinho e da Usina Ipiranga séo apresentadas na Tabela
4.3, enquanto que a caracterizagdo média da vinhaca da Usina Iracema é apresentada na
Tabela 4.4.

Como foi necessaria a operacdo dos reatores do estudo 2 no periodo de manutencédo
das usinas de cana-de-acucar, a vinhaca da Usina Iracema foi coletada de forma concentrada
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ap0Os passar por um processo de evaporacdo na usina. Esta vinhaga concentrada apresenta
mudancas significativas na sua composicao e foi utilizada de forma pontual apenas na Gltima

condicdo de operacéo no estudo 2, com a alimentagio de 20 g DQO.L™.

Tabela 4.3 - Caracterizacdo média da vinhaca de cana-de-agucar (estudo 2)

Componente Concentracéo (mg.L™) Fracdo de DQO (%)
Carboidrato total (sacarose) 7544 + 2221 299
DQO 29.465 £ 1471 100£5
SST 1912 + 402 -
SSV 1413 + 223 71
SSF 499 + 182 -
HPr 1557 + 664 8+3
HACc 1358 + 204 5x1
Acido isobutirico (HIsBu) 2698 + 893 17+6
Acido butirico (HBu) 2930 + 1559 18 +10
HLa 1550 + 278 61
Glicerol 850 + 42 4+0,2
SOs* 1967 + 577 4+1*

*Fracdo de DQO necesséria para reduzir totalmente o sulfato presente

Tabela 4.4 - Caracterizacao da vinhaca da Usina Iracema (estudo 2)

Componente Concentragéo (mg.L ™) Fracdo de DQO (%)
Carboidrato total (sacarose) 9070 + 1141 10+1
DQO 100.615 + 6034 100+ 6
SST 14.970 £ 5473 -
SSV 11670 + 3635 16+5
SSF 3300 + 1838 -
HPr 9134 + 1370 14+£2
HACc 2948 + 442 3+05
Acido isobutirico (HIsBu) 7575+ 1136 14+2
Acido butirico (HBu) 5963 + 895 11+2
HLa 5293 + 794 6+1
Glicerol 892 £ 40 1+£0,1
SO4* 48750 £ 2700 32+ 3*

*Fracdo de DQO necessaria para reduzir totalmente o sulfato presente

Durante a operacdo dos reatores foram adicionados nos seus afluente as respectivas
fontes de carbono em conjunto com 0s nutrientes necessarios ao crescimento celular de

acordo com Del Nery (1987). Estes nutrientes foram adicionados para garantir que todas as
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necessidades nutricionais fossem supridas, independente da sua presenca na vinhaga. Dessa
forma, qualquer possivel limitacdo na produgdo de H> ou CHs pela falta de nutrientes foi

evitada. A composicdo do meio nutricional esta indicada na Tabela 4.5.

Tabela 4.5 — Composigdo do meio nutricional no afluente. Fonte: Adaptado de Del Nery

(1987)
Componente Concentragéo (mg.L™)
Ureia 125
Sulfato de niquel 1
Sulfato ferroso 5
Cloreto férrico 0,5
Cloreto de célcio 47
Cloreto de cobalto 0,08
Oxido de selénio 0,07
Fosfato de potassio monobasico 85
Fosfato de potassio dibasico 21,7
Fosfato de sodio dibasico 334

Devido a necessidade de uso de grandes quantidades de vinhaca durante a operacdo
dos reatores e a dificuldade em sua obtencdo no periodo de entressafra, foi realizado o

armazenamento da vinhaca em freezer (-5 °C).
4.2 DESCRICAO DOS REATORES

O substrato foi alimentado ao reator por meio de bomba dosadora de afluente para
tornar a operacdo flexivel e possibilitar a variacdo do tempo de detencdo hidraulica. A
recirculacdo foi realizada por uma bomba de deslocamento positivo para homogeneizar o
meio fermentativo e fluidizar o leito dos reatores RALF. O armazenamento foi feito em um
barrilete, renovando o seu volume diariamente. O efluente do reator acidogénico também foi
armazenado e renovado diariamente para alimentagdo do reator metanogénico de segundo
estagio.

Todos os reatores utilizados foram construidos em ago inox 304, cada um com 4,1 cm

de didmetro interno, 150 cm de altura e volume total de 1980 cm?®. O controle de temperatura
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era realizado por um banho ultratermostatizado que circulava agua pela camisa externa e
serpentina interna do reator mantendo a temperatura em 55 £ 1 °C. Os reatores foram isolados
termicamente com uma camada de |& de vidro na camisa externa para o estudo 1. No estudo 2,
os reatores foram isolados termicamente usando folhas de isopor. Entretanto, o reator RSM-2
néo foi isolado termicamente, sendo operado na temperatura de 30 °C. O armazenamento da
alimentacéo foi feito em um barrilete, renovando o seu volume diariamente tanto nos reatores
acidogénicos (RA-1 e RA-2) quanto no reator metanogénico de um estagio (RT-1 e RT-2). O
efluente do reator acidogénico de cada estudo foi coletado em um recipiente diariamente e
alimentado aos reatores metanogénicos de segundo estagio (RST-1, estudo 1; RST-2 e RSM-
2, estudo 2). A recirculacdo foi ajustada para fluidizar o leito dos RALF com 1,3 vezes a
velocidade de minima fluidizacdo de cada material suporte empregado. O diagrama da
instalacdo do sistema de dois estagios € ilustrado na Figura 4.2, abrangendo tanto o sistema
RA-1+RST-1 quanto o RA-2+RSM-2 ou +RST-2.

Medidor gas H, Medidor gas CHy4
| x|
A - Reator 5
.ReatAor. D sequencial 3
acidogenico [ ] i Efluente (RST-1, RST-2 | i?t.
(RA-1 e RA-2) | e RSM-2) L uente
acidogénico
Banho Banho
0 30 ou
T 55°C |
Reciclo Reciclo
[T e
Amostrador ~ 1 Amostrador
Q Alimentagao Alim/e\ntagéo
2 Efluente o

acidogénico

Figura 4.2 — Esquema da instalagdo do sistema de dois estagios
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O diagrama da instalacdo do sistema de um estagio é ilustrado na Figura 4.3,

abrangendo os sistemas RT-1 e RT-2.

Medidor gas CH,

I
D
Metanogénico | [P———
(RT-1 e RT-2) LJ Efluente
Banho
55°C
Reciclo
=
Amostrador
Alimentagdo
)

Figura 4.3 — Esquema da instalacdo do sistema de um estagio

O material suporte usado para imobilizacdo e adesdo da biomassa dos reatores
acidogénicos foi a argila expandida, com diametro entre 2,8 e 3,35 mm, densidade aparente de
1,06 g.cm?, 23% de porosidade e velocidade de minima fluidizacdo de 1,24 cm.s’
(AMORIM et al., 2009). Apds a separacdo das particulas com didmetro selecionado por
peneiramento, foi realizada a sedimentacdo em balde de agua para garantir particulas de
densidade adequada. As particulas sobrenadantes foram descartadas, enquanto as particulas
sedimentadas foram utilizadas no reator ap0s estarem secas.

O material suporte usado para imobilizagdo e adesdo da biomassa dos reatores
metanogénicos (RT-1, RT-2, RST-1, RST-2, RSM-2) foi o pneu triturado, com didmetro entre
2,8 e 3,35 mm, densidade de 1,14 g.cm®, 18% de porosidade e velocidade de minima
fluidizacdo de 1.18 cm.s? (BARROS et al., 2011). Assim como com a argila expandida, as

particulas foram selecionadas por peneiramento e sedimentacdo. Antes do uso das particulas
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de pneu triturado no reator, estas foram mergulhadas em solugdo de NaOH (7,5.10° M) por
30 minutos. Depois, as particulas foram lavadas com agua e secas em estufa (40 °C). Este
procedimento foi repetido trés vezes, possibilitando a remocédo de 0Oleos residuais presentes

nas particulas de pneu.

4.3 INOCULO
4.3.1 Obtencdo de In6culo Produtor de Hidrogénio: Pré-tratamento

Térmico

Os RALF acidogénicos termofilicos (RA-1 e RA-2) foram inoculados com consoércio
microbiano proveniente do lodo de um reator UASB termofilico (55 °C) metanogénico
tratando vinhaca de cana-de-acucar da Usina Sdo Martinho localizada em Praddpolis, S&o
Paulo. Este lodo foi pré-tratado termicamente (KIM et al., 2006) para obter comunidades
produtoras de hidrogénio e eliminar células vegetativas metanogénicas e acidogénicas nao
formadoras de endosporos. O lodo foi inicialmente aquecido até 90 °C mantendo esta
temperatura por 10 minutos com monitoramento de um termdmetro. Em seguida, o lodo pré-

tratado foi colocado em banho de gelo até que a temperatura atingisse 25 °C.

4.3.2 Indculo dos Reatores Metanogénicos Termofilicos

O consorcio microbiano utilizado para operacdo dos reatores RALF metanogénicos
termofilicos (55 °C) (RT-1, RT-2, RST-1, RST-2) foi o lodo granulado do reator UASB
termofilico (55 °C) metanogénico para o tratamento de vinhaga de cana-de-aglcar da Usina
Sdo Martinho (Praddpolis, SP), assim como os reatores produtores de hidrogénio. Entretanto,
ndo foi realizado tratamento térmico, pois as arqueias metanogénicas sdo importantes para 0s
reatores metanogénicos. Este lodo apresenta pH de 7,06 e concentracdo de solidos volateis de
41,3¢g.L™

4.3.3 Inéculo do Reator Metanogénico Mesofilico

No caso do reator metanogénico de segundo estagio mesofilico (RSM-2), o consorcio
microbiano utilizado como inéculo foi o lodo granulado de um reator UASB mesofilico

(35 °C) metanogénico tratando da agua residuaria do abatedouro de aves da avicola Dakar,
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localizada em Tieté, Sdo Paulo. As concentracBes de sélidos totais, sélidos totais fixos e
solidos totais volateis foram de 8,5 g.L™, 1,6 g.L™" e 6,9 g.L ™, respectivamente.

4.4 ANALISES FiSICO-QUIMICAS

Neste estudo foram realizadas analises fisico-quimicas durante a operagdo dos reatores
para determinar os parametros de producdo de hidrogénio e metano. Na Tabela 4.6 esta

apresentada a frequéncia das andlises fisico-quimicas realizadas.

Tabela 4.6 - Frequéncia das analises fisico-quimicas realizadas

Analise Frequéncia Metodologia
Vazéo Diéria -
pH Diéria
DQO 3X semana
ST, SST, SSV 3X semana APHA (2012)
Sulfato 3x semana
AcuUcares totais (Sacarose) 3X semana Dubois et al. (1956)
Acidos graxos e alcodis 3x semana Penteado et al. (2013)
g Paranhos (2016)
Alcalinidade 3x semana Ripley et al. (1986)
Composic¢édo do biogas
(H2,CHq € COy) 3x semana Penteado et al. (2013)
Producédo volumétrica de biogas 3x semana Walker et al. (2009)

A concentracdo de carboidratos totais de amostras provenientes das diferentes
condigbes de operacdo dos reatores foi realizada em triplicata por meio do método
colorimétrico descrito por Dubois et al. (1956) utilizando sacarose como padrdo para vinhaca.
As concentracdes de matéria organica das amostras de afluente e efluente deste estudo foram
determinadas de acordo com o Standard Methods for the Examination of Water and
Wastewater (APHA, 2012) em triplicata pelo método colorimétrico. As concentragbes de
sulfato (SO4+%) foram determinadas por meio da utilizagio de kits comerciais (HACH Dr 820
Field Test Kit®) e avaliadas pelo método colorimétrico. Para avaliar a concentragdo de
solidos suspensos totais, volateis e fixos nas amostras de vinhaga, afluentes e efluentes dos
reatores foi utilizada a filtragdo em membranas de microfibras de vidro (APHA, 2012). A
alcalinidade foi medida segundo metodologia de Ripley et al. (1986).
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A producdo volumétrica do biogas formado no reator foi medida por meio do método
de deslocamento de fluido (WALKER et al, 2009). Para evitar dissolucdo de gases, o fluido
utilizado foi uma solucéo salina (NaCl) saturada com pH corrigido abaixo de 2 por H2SOa4. O
biogas gerado percorreu um tubo de comprimento maior que 20 cm conectando na parte
superior do reator a um recipiente pulméao com a solugdo salina para coleta do vapor de agua
precipitado. Do recipiente pulmé&o, o biogas foi coletado em uma proveta graduada cheia da
solucdo salina. Desta forma, todo o biogas gerado foi medido e as producdes volumétricas de
H> e de CH4 foram obtidas multiplicado a vazao do biogas pela composicao de H. e de CHa.
O volume de metano foi padronizado para as condicGes padrdo de temperatura (0 °C) e
pressio (1 atm) (FERRAZ JUNIOR et al., 2016).

4.4.1 Metabolitos Sollveis

Os componentes das amostras em fase liquida foram detectados usando cromatografia
liquida de elevado desempenho (HPLC) por cromatografia gasosa (Shimadzu® modelo GC-
17A). Os componentes detectados foram os &cidos orgénicos: citrico, malico, succinico,
Iatico, formico, acético, propidnico, isobutirico, butirico, isovalérico, valérico, e caproico; e 0s
alcoois etanol e metanol. A cromatografia liquida foi realizada de acordo com a metodologia
de Penteado et al. (2013), usando o aparelo HPLC, Shimadzu® equipado com coluna Aminex
HPX-87H (300 mm, 7,8 mm, BioRad), amostrador automatico (SIL-20A HT), bomba (LC-
10ADVP), detector de arraste (SDP-M10 AVP) e coluna CTO-20A, a 43 °C. A fase movel
utilizada foi H2SO4 (0,01 N) a 0,5 mL.min™.

A cromatografia gasosa foi realizada segundo método por headspace descrito por
Paranhos (2016). O gas coletado do headspace foi analisado em cromatografo marca
Shimadzu modelo GC-17A equipado com detector de ionizagdo de chama (FID, Flame
lonization Detector), coluna capilar DB-WAX, de 30 m x 0,25 mm x 0,25 um, com hélio

como gas de arraste e com sistema acoplado amostrador automatico de injecdo de amostras.
4.4.2 Determinacéo da Composic¢do do Biogas
Cromatografia gasosa (Shimadzu GC-2010) foi a técnica utilizada para determinar a

composicdo dos gases Hz, N2, CHs e CO, encontrados no biogas produzido. Para retirar

0,1 mL do biogas produzido, foi utilizada seringa gas tight e injetada a amostra em triplicata.
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O gas coletado foi analisado em cromatdgrafo marca Shimadzu modelo GC-2010 equipado
com detector de condutividade térmica. A coluna empregada foi a Sigma-Aldrich modelo
Carboxen® 1010 Plot e coluna de silica fundida, com 30 m de comprimento e didmetro
interno 0,53 mm. O gas de arraste utilizado foi o Argbnio sob fluxo de 21,9 cm?s?. As

temperaturas do forno, da coluna e do detector foram 130 °C, 220 °C e 230 °C.

4.5 PROCEDIMENTO DE PARTIDA

Cada reator teve 0 seu procedimento de partida com componentes especificos.

Entretanto, alguns aspectos gerais podem ser ressaltados, como apresentado na Figura 4.4.

Selecio de particulas Lodo Dakar (RSM-2) ou lodo Sio
) edewu © Edn}_L‘;l a Martinho (RT-1, RT-2, RST-1ou Selegdo de particulas Tratamento Térmico
¢ pueu triturado RST-2) de cinasita lodo Sao Martinho
Vinhaga - . Vinhaga N .
(2.000 mg DQO.L™) Solugdo Nutriente (RA-1 10.000 mg DQO.LY) Solugdo Nutriente
(RA-2 15.000 mg DQO.L™")

A 4 Y Y y

Meio Inoculagdo ‘ Meio Inoculagio ‘

Y
A 4

| RT-1, RT-2, RST-1, RST-2
" ou RSM-2 4>| RA-1 ouRA-2 |

Inoculagdo -
N Inoculagao
metanogénicos S
acidogénicos

Adaptagdo e adesdo em

A 4

recirculagdo
‘ Monitoramento F ‘ Analises ‘ | Metodologias |
v
‘ Remogio > 80%? ‘ —P{ pH, DQO ‘ | APHA (2012) |
| Dubois et al. (1956) |

‘ Operagio continua ] —’{ Carboidratos Totais

Figura 4.4 — Diagrama de blocos do procedimento geral da inoculacdo dos reatores

Em todos os reatores foi utilizado um barrilete contendo a mistura do indculo
especifico (10%), vinhaca diluida na concentracdo desejada e meio nutriente de acordo com
Del Nery (1987). Os meios foram borbulhados com nitrogénio por 10 minutos para garantir a
anaerobiose. Apds conectar o barrilete ao respectivo reator, o pH, a conversao de carboidrato

e a concentracdo de matéria organica foram medidos diariamente, avaliando a adaptacdo ao
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substrato e mantendo o pH na faixa adequada ao reator (4,5 a 5,5 nos reatores acidogénicos e
7,0 a 8,5 nos reatores metanogénicos) utilizando HCI 30% (v/v) até a concentracdo méxima
de 2 mL solugdo.L, NaOH (6 M) e NaHCOs (exclusivamente nos metanogénicos). Esta
etapa garantiu a adaptacdo dos microrganismos a fonte de carbono e adesdo do biofilme

formado ao material suporte.
4.6 CONDIQC)ES OPERACIONAIS

No intuiuto de atingir os objetivos propostos, dois estudos foram planejados
agrupando diferentes condicdes de operacdo dos RALF avaliando os diferentes parametros

fisico-quimicos de TDH e concentracdo afluente.

4.6.1 Estudo 1
4.6.1.1 Reator Metanogénico de um Estagio (RT-1)

No reator RT-1 foi inicialmente misturado ao barrilete de inoculagdo 10% do volume
em lodo de UASB termofilico (55 °C), vinhaca diluida na DQO de 2000 mg.L?, meio
nutriente e bicarbonato de sodio na relacio de 1 g NaHCOs. g DQO™? para tamponar e
controlar o pH em faixa que favorecesse as arqueias metanogénicas. Durante esta etapa de
inoculacdo, o efluente do reator foi totalmente recirculado para sua alimentacdo, similar a um
sistema em batelada, e a conversdo do carboidrato e a remogdo da DQO foram medidas
diariamente. Ao observar remocdo de DQO maior que 80% a vinhaga foi suplementada ao
reator na DQO de 5000 mg.L*. Dessa forma, quando a remocdo de DQO foi novamente
maior que 80%, o reator foi operado em modo continuo no TDH de 24 h aumentando a DQO
de 5000 para 7500 e 10.000 mg.L, com tempo total de operacdo de 230 dias. As condicdes
de operacdo (Tabela 4.7) foram modificadas ao observar estabilizagdo dos resultados de
remocdo de DQO e de rendimento de metano. O diagrama de blocos de operagcdo e das

analises do reator RT-1 € ilustrado na Figura 4.5.



Tabela 4.7 — CondigOes e parametros operacionais para o reator RT-1 do estudo 1

Estudo 1, sistema RT-1

Digestao anaerodbia de vinhaca em um estagio (RT-1)

Reatores utilizados

Informacdes RT-1
Dimensdes do reator
Diametro interno (cm) 4,1
Altura (cm) 150
Volume total (cmq) 1980
Material de construcéo Aco indx 304
VazAo de recirculacéo (L.h™) 73

Material suporte

Pneu triturado (240 gramas)

Biomassa inicial

Fonte de in6culo

Lodo UASB termofilico para
tratamento de vinhaca
Usina S&o Martinho
Pradopolis, Sdo Paulo

STV (g.LY 41,3
Operacdo continua
Temperatura (°C) 55
Tempo de operacao (dias) 230
Condicéo de operacéo DQO ~ TDH Tco )
(mg.LY) (h) (kgDQO.m3.dia™)

1 5000 24 5
2 7500 24 7,5
3 10.000 24 10

93
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RT-1 — Reator metanogénico de
Solugiio nutriente estagio tnico
Alimentagdo do reator Inoculagdo do reator

(5000 mg DQO.L™) (2000 e 5000 mg DQO.L™)
v

Operagdo continua

(TDH - 24 h)
Analises Metodologias Indicadores de Desempenho
r
»  Monitoramento * Produgio de biogis Walker et al. (2009) Remogio de DQO

. . . Cromatografia gasosa
! Composi¢ao do biogas (Penteado et al.. 2013)

Produgio de CH, e

Produtividade de CH,

A4

N [ pH, DQO, sulfato, Rendi to de CT
remogio de DO 1 Lol Solidos (SST, SSV, APHA (2012) endimento de CH,
constantes”’ SSF)
Aumen;;lr DQO —  Carboidratos Totais Dubois et al. (1956)
(7500 mg.L™")
—» Alcalinidade Ripley et al. (1986)

Aumentar DQO

(10000 mg.L'™") HPLC

(Penteado et al., 2013)

GC - headspace
(Paranhos, 2016)

—{ Metabolitos liquidos

Figura 4.5 — Diagrama de blocos de operacéo e das analises do reator RT-1

4.6.1.2 Sistema de Digestdo de Dois Estagios (RA-1+RST-1)

As condicdes de operacdo e 0s parametros operacionais para o sistema de digestdo
anaerdbia em dois estagios composto pelo reator acidogénico (RA-1) e o reator metanogénico
de segundo estagio termofilico (RST-1) sdo apresentadas na Tabela 4.8.

No reator acidogénico, foi adicionado ao barrilete de inoculacdo a vinhaca diluida na
DQO de 10,000 mg.L?, meio nutriente e o lodo de UASB termofilico (55 °C) tratado
termicamente (10% do volume). O pH foi controlado entre 5 e 5,5 usando solugdo de HCI
30% (v/v) até a concentragdo maxima de 2 mL solugdo.L™. Durante esta etapa de inoculagio,
o efluente do reator foi totalmente recirculado para sua alimentagéo, similar a um sistema em
batelada, e a conversdo do carboidrato e a remocdo da DQO foram medidas diariamente.
Desta forma, ao observar conversdo de carboidrato maior que 80%, o reator RA-1 foi operado
em modo continuo no TDH de 4 h por 230 dias. O diagrama de blocos de operacdo e das

analises do reator RA-1 é ilustrado na Figura 4.6.
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Tabela 4.8 — CondicOes e parametros operacionais para o sistema RA-1+RST-1 do estudo 1

Estudo 1, sistema RA-1+RST-1

Digestao anaerodbia da vinhaca em estagio acidogénico (RA-1) seguido de estagio metanogénico

(RST-1)

Reatores utilizados

Informaces

RA-1 RST-1

Dimensdes do reator
Didmetro interno
(cm)

Altura (cm)
Volume total (cm®)
Material de
fabricagéo

4,1

150
1980

Aco inoxidavel 304

Vazao de recirculacao
(L.h)

78 73

Material suporte

Argila expandida (350 gramas)

Pneu triturado (240 gramas)

Temperatura (°C)

55

Biomassa inicial

Fonte de in6culo

Lodo UASB termofilico para tratamento de vinhaca

Usina Sdo Martinho, Praddpolis, Sdo Paulo

STV (g.Lh 41,3
Operacdo continua
Temperatura (°C) 55
Tempo de operacao
p - perag 230
(dias)
) DQO TDH TCO DQO TDH TCO
Condicéo de operagéo ) )
(mg.LY) (h) (kgDQO.m3dia') (mg.L?) (h) (kgDQO.m?3.dia?)
1 10.000 4 60 9050 18 12
2 10.000 4 60 9050 14 15,4
3 10.000 4 60 9050 10 21,6




96

RA-1 — Reator acidogénico do
Solugiio nutriente sistema RA-1+RST-1
Alimentagio do reator Inoculagdo do reator
(10000 mg DQO.L™ (10000 mg DQO.L™Y)
v
Operagido continua
(TDH — 4 h)
Analises Metodologias Indicadores de desempenho
A 4
Monitoramento Produgio de biogas Walker et al. (2009) Conversdo de carboidrato

Cromatografia gasosa
(Penteado et al.. 2013)

h 4

Composigio do biogas Produtividade de H,

pH, DQO, sulfato, Rendimento de H,

> Solidos (SST, SSV, APHA (2012)
SSF)
Metabolitos produzidos
»  Carboidratos Totais Dubois et al. (1956)
HPLC
(Penteado et al., 2013)

»  Metabolitos liquidos

GC - headspace
(Paranhos, 2016)

Figura 4.6 — Diagrama de blocos de operacéo e das analises do reator RA-1

O reator RST-1 foi inicialmente inoculado como um reator metanogénico de um
estagio, baseado no sucesso do estudo anterior de Siqueira et al. (2013). Foi utilizada a
mistura de 10% do volume em lodo de UASB termofilico (55 °C), vinhaca diluida na DQO de
2000 mg.L1, meio nutriente e bicarbonato de sédio na relacéo de 1 g NaHCOs. g DQO™ para
tamponar e controlar o pH em faixa que favorecesse as arqueias metanogénicas. Durante esta
etapa de inoculacdo, o efluente do reator foi totalmente recirculado para sua alimentacéo,
similar a um sistema em batelada, e a conversdo do carboidrato e a remoc¢do da DQO foram
medidas diariamente. Ao observar remogdo de DQO maior que 80% a vinhaga foi
suplementada ao reator na DQO de 5000 mg.L™*. Dessa forma, quando a remoc&o de DQO foi
novamente maior que 80% o reator foi operado em modo continuo no TDH de 18 h. Ainda na
adaptacdo do reator RST-1 em modo de estigio unico, a DQO foi aumentada de 5000 para
7500 e finalmente 10.000 mg.L™?, conforme era observado o estado estacionario no reator.
Entdo, com base no sucesso da adaptacdo com co-substratos observada por Santos et al.
(2014a) e Reis et al. (2015), o efluente do reator acidogénico foi misturado a vinhaga diluida
na DQO de 10.000 mg.L* nas proporcdes de 20%, 50%, 80% e 100% efluente, finalizando a
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adaptacdo do reator RST-1 do modo estdgio Unico para modo em série com o reator RA-1.
Finalmente, ao alimentar 100% do efluente do reator RA-1 no reator RST-1, o TDH foi
variado de 18 h para 14 h e 10 h conforme a observacdo do estado estacionario, totalizando
230 dias de operacdo. Para evitar qualquer tipo de limitacdo da producao de metano pela falta
de nutrientes, foi adicionada a solucéo nutriente na alimentagdo do reator RST-1 em todas as
condicBes de operacdo. O diagrama de blocos de operacéo e das analises do reator RST-1 é

ilustrado na Figura 4.7.

RST-1 — Reator metanogénico de

Solugdo nutriente

'

Alimentagdo do reator
(5000 mg DQO.L™)

segundo estagio do sistema
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.

Inoculagdo do reator
(2000 e 5000 mg DQO.L™)

¥

Operagio continua
(TDH-18h)
l ’ Anilises | ‘

—.| Monitoramento Iigb‘ Produciio de biogas
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Metodologias Indicadores de Desempenho
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(Penteado et al., 2013)
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—v{ Metabolitos liquidos

| ‘ Ripley et al. (1986) ‘
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GC - headspace
(Paranhos, 2016)

|

\
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Y
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(10000 mg.L'™")
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'
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Figura 4.7 — Diagrama de blocos de operacdo e das analises do reator RST-1

4.6.2 Estudo 2
4.6.2.1 Reator Metanogénico de um Estagio (RT-2)

As condigOes operacionais do reator RT-2 séo apresentados na Tabela 4.9.
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Tabela 4.9 — CondicGes e parametros operacionais para o reator RT-2 do estudo 2

Estudo 2, sistema RT-2

Digestao anaerdbia de vinhaca em um estagio (RT-2)

Reatores utilizados

Informacdes RT-2
Dimensdes do reator
Diametro interno (cm) 4,1
Altura (cm) 150
Volume total (cmq) 1980
Material de construcéo Aco indx 304
VazAo de recirculacéo (L.h™%) 73

Material suporte

Pneu triturado (240 gramas)

Biomassa inicial

Fonte de in6culo

Lodo UASB termofilico para
tratamento de vinhaca
Usina S&o Martinho
Pradopolis, Sao Paulo

STV (g.LY 41,3
Operacdo continua
Temperatura (°C) 55
Tempo de operacao (dias) 410
Condicéo de operacéo bQO ~ TDH Tco )
(mg.L) (h) (kgDQO.m3.dia™)
1 2000 24 2
2 5000 24 5
3 10.000 24 10
4 15.000 24 15
5* 20.000* 24 20

*Condigdo com vinhaga concentrada

No reator RT-2 foi inicialmente misturado ao barrilete de inoculagdo 10% do volume
em lodo de UASB termofilico (55 °C), vinhaca diluida na DQO de 2000 mg.L?, meio
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nutriente e bicarbonato de sodio na relagio de 1 g NaHCOs. g DQO™ para tamponar e
controlar o pH em faixa que favorecesse as arqueias metanogénicas. Durante esta etapa de
inoculacdo, o efluente do reator foi totalmente recirculado para sua alimentacdo, similar a um
sistema em batelada, e a conversdo do carboidrato e a remocdo da DQO foram medidas
diariamente. Desta forma, ao observar remog¢do de DQO maior que 80% o reator foi operado
em modo continuo no TDH de 24 h aumentando as DQO de 5000 para 10.000, 15.000 mg.L™
e 20.000 mg.L, com tempo total de operagdo de 410 dias. O diagrama de blocos de operacéo

e das andlises do reator RT-2 € ilustrado na Figura 4.8.

RT-2 — Reator metanogénico de
Solugdo nutriente estagio tnico
Alimentagfo do reator Inoculagio do reator

(2000 mg DQO.L™) (2000 mg DQO.L™)
v

Operacdo continua

(TDH — 24 h)
Analises Metodologias Indicadores de Desempenho
Y
> Monitoramento ¥ Producio de biogas Walker et al. (2009) Remogdo de DQO

A 4

Produgaqde CH, ¢ Cromatograﬁa gasosa

» Composigio do biogas Produtividade de CH,

remogio de DQO (Penteado et al., 2013)

constantes? —=
¥ pH DQO, sulfato, Rendimento de CH,
—{ Solidos (SST, SSV, APHA (2012)
Aumentar DQO SSF)
(5000 mg.L™")
v - —» Carboidratos Totais Dubois et al. (1956)
Aumentar DQO
(10000 mg.L™")
- Alcalimdade Ripley et al. (1986)
Aumentar DQO
(15000 mg.L") HPLC
1 . . (Penteado et al., 2013)
. — Metabolitos liquidos
Aumentar DQO GC - headspace
(20000 mg.l.'l) (Paranhos, 2016)

Figura 4.8 — Diagrama de blocos de operagdo e das analises do reator RT-2

4.6.2.2 Sistema de Digestéo de Dois Estagios (RA-2+RST-2 ou +RSM-2)

As condigOes de operacdo e 0s parametros operacionais para o sistema de digestdo
anaerébia em dois estagios composto pelo reator acidogénico (RA-2) e o0s reatores
metanogénicos de segundo estagio termofilico (RST-2) e mesofilico (RSM-2) sao

apresentadas na Tabela 4.10.
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Tabela 4.10 — Condicdes e parametros operacionais no sistema RA-2+RST-2; +RSM-2 do
estudo 2

Estudo 2, sistema RA-2+RST-2;RSM-2
Digestdo em estagio acidogénico (RA-2) seguido de estagio metanogénico (RST-2; RSM-2)

Reatores utilizados

Informac6es RA-2 RST-2;RSM-2

Dimensdes do reator
Diametro interno
4.1
(cm)
Altura (cm) 150
Volume total (cm®) 1980

Material de

fabricagdo Aco inoxidavel 304

Vazao de

recirculagdo (L.h™?) 8 3

Material suporte Argila expandida (350 gramas) Pneu triturado (240 gramas)

Temperatura (°C) 55 55 (RST-2); 30 (RSM-2)

Biomassa inicial

Lodo UASB termofilico para tratamento de vinhaca
Usina Sdo Martinho, Praddpolis, Sdo Paulo

STV (g.LY) 41,3

Fonte de in6culo

Operacdo continua

Tempo de operacao

(dias) 410
Condicéo de DQO TDH TCO DQO TDH TCO
operagdo (mg.LY) (h) (kgDQO.m3diat) (mg.L?Y)  (h) (kgDQO.m3dia%l)
1 15.000 4 90 2000 (V) 18 2,7
2 15.000 4 90 5000 (V) 18 6,7
3 15.000 4 90 6000 (V+E) 18 8,0
4 15.000 4 90 10.000 18 13,3
5 15.000 4 90 13.400 18 18,0
6 20.000* 4 120 18.500* 18 24,7

*Condigao com vinhaga concentrada

De forma a avaliar valores maiores de TCO aplicada em comparagdo com o estudo 1,

o reator acidogénico (RA-2) foi inoculado com a vinhaga diluida na DQO de 15.000 mg.L™,



101

meio nutriente e o lodo de UASB termofilico (55 °C) tratado termicamente (10% do volume).
O pH foi controlado entre 5 e 5,5 usando solucdo de HCI 30% (v/v) até a concentracdo
maxima de 2 mL solucdo.L?. Durante esta etapa de inoculagdo, o efluente do reator foi
totalmente recirculado para sua alimentacéo, similar a um sistema em batelada, e a conversédo
do carboidrato e a remogdo da DQO foram medidas diariamente. Desta forma, ao observar
conversdo de carboidrato maior que 80% o reator foi operado em modo continuo no TDH de
4 h. Apoés observar estado estacionario nos reatores metanogénicos de segundo estagio RST-1
e RSM-2 na DQO de 15.000 mg.L* do sistema, a DQO de alimentagio do reator RA-2 e, por
consequéncia, do sistema foi aumentada para 20.000 mg.L™. No total, o reator RA-2 foi
operado por 370 dias. O diagrama de blocos de operacdo e das analises do reator RA-2 é

ilustrado na Figura 4.9.

RA-2 — Reator acidogénico do
Solugdo nutriente sistema RA-2+RST-2;:RSM-2
Alimentagdo do reator Inoculagdo do reator
(15000 mg DQO.L™) (15000 mg DQO.L™)
v
Operacgio continua
(TDH—-4h) <
Analises Metodologias Indicadores de desempenho
A 4
e Monitoramento o Producio de biogds Walker et al. (2009) Conversio de carboidrato
v - S Cromatografia gasosa ..
Reatores RST-2 o RSM.2 » Composigio do biogas (Penteado et al.. 2013) Produtividade de H,
estaveis em
-1 <
15000 mg DQO.L"? pH DQO, sulfato, Rendimento de H,
l » Solidos (SST, SSV, APHA (2012)
SSF)
Aumento da [)Q(?l Metabolitos produzidos
(20000 mg DQO.L™)
] » Carboidratos Totais Dubois et al. (1956)
HPLC

(Penteado et al., 2013)

Y

Metabolitos liquidos

GC - headspace
(Paranhos, 2016)

Figura 4.9 — Diagrama de blocos de operacdo e das anélises do reator RA-2

Assim como no reator RST-1, os reatores metanogénicos de segundo estagio (RST-2 e
RSM-2) foram inicialmente inoculados como reatores metanogénicos de um estagio, baseado

no sucesso do estudo anterior de Siqueira et al. (2013). Nos reatores foi inicialmente
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misturado ao barrilete de inoculagdo vinhaca diluida na DQO de 2000 mg.L™, meio nutriente
e bicarbonato de sédio na relagdo de 1 g NaHCOs. g DQO™ para tamponar e controlar o pH
em faixa que favorecesse as arqueias metanogénicas, além de 10% do volume dos respectivos
lodos: UASB mesofilico (30°C) para o segundo estagio mesofilico (RSM-2) e UASB
termofilico (55°C) para o segundo estagio termofilico (RST-2). Durante esta etapa de
inoculacéo, o efluente do reator foi totalmente recirculado para sua alimentagéo, similar a um
sistema em batelada, e a conversdo do carboidrato e a remoc¢do da DQO foram medidas
diariamente. Desta forma, ao observar remocdo de DQO maior que 80% os reatores foram
operados em modo continuo no TDH de 18 h. Para adaptar os reatores ao efluente do reator
acidogénico embasado nas observagdes de Santos et al. (2014a) e Reis et al. (2015), a DQO
foi aumentada para 5000 mg.L? com uma mistura de 50% efluente do reator RA-2 e 50%
vinhaca fresca. Finalmente, ao adaptar a mistura 50% efluente, a DQO foi elevada para
10.000 e 13.400 mg.L* usando 100% do efluente do reator acidogénico. Apds observar estado
estacionario nos reatores metanogénicos de segundo estdgio RST-2 e RSM-2 na DQO de
15.000 mg.L? do sistema, a DQO de alimentagdo do reator RA-2 e, por consequéncia, do
sistema foi aumentada para 20.000 mg.L™. A operacio dos reatores RST-2 e RSM-2 totalizou
410 dias. O diagrama de blocos de operacdo e das analises realizadas dos reatores RST-2 e
RSM-2 é ilustrado na Figura 4.10.
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RST-2 e RSM-2 — Reatores metanogénicos
de segundo estagio do sistema
RA-2+RST-2;RSM-2

Alimentagdo do reator Inoculagdo do reator
(2000 mg DQO.L™") (2000 mg DQO.L™)
¥
Operagdo continua |
(TDH - 18 h)
l ’ Analises | ’ Metodologias | Indicadores de Desempenho
Monitoramento _ﬂ Produgdo de biogas | | Walker et al. (2009) | | Remogio de DQO ‘
v
Produgdo de CH, e _+ , . Sl Cromatografia gasosa | - . ‘
remogdo de DQO Composigdo do biogds (Penteado et al.. 2013) Produtividade de CH,
constantes? -
v p'H; DQO. suliato,v | Rendimento de CH, ‘
olidos R , 2
—»  Solidos (SST, SSV APHA (2012)
Aumentar DQO SST)
(5000 mg.L™")
—+ Carboidratos Totais l Dubois et al. (1956) |
Usar 50% efluente RA-2
diluido (5000 DQO mg L") ‘% Alcalinidade | ‘ Ripley et al. (1986) |
v =
100% efluente RA-2 diluido P dHP%Ll 2013
(10000 mg DQO.L™) 4% Metabolitos liquidos (Penteado et al, 2013)
¥ GC - headspace
100% efluente RA-2 puro (Paranhos, 2016)
(15000 mg DQO L™
v

— Aumentar DQO RA-2 (20000 mg DQO.L™) |

Figura 4.10 — Diagrama de blocos de operacgdo e das analises dos reatores RST-2 e RSM-2

4.7 PARAMETROS OPERACIONAIS E DE AVALIACAO DE
DESEMPENHO

De forma a avaliar o desempenho dos diferentes reatores acidogénicos e
metanogénicos € necessario detalhar os calculos dos principais parametros de operacéo e de
avaliacdo de desempenho e o que é representado em cada um deles. Neste estudo, foram
usados dois tipos de parametros dependendo do objetivo perseguido. Os indicadores
fundamentais de desempenho descritos na secdo 4.7.1 foram utilizados para avaliar a
viabilidade técnica da digestdo anaerobia da vinhaga de cana-de-aglicar em RALF,
comparando as diferentes configuracdes de sistemas de estagio Unico e de dois estdgios. Por
outro lado, os indicadores tecnoldgicos de producdo de energia foram aplicados para estimar
em escala industrial o aproveitamento energético da vinhaca de cana-de-agUcar por meio da
digestdo anaerdbia em RALF nas configuracbes de estdgio unico e de dois estagios. Os
diferentes cenarios analisados foram baseados nos resultados dos indicadores fundamentais de

desempenho dos estudos 1 e 2 realizados em escala laboratorial.
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4.7.1 Indicadores Fundamentais de Desempenho

Existem dois tipos de indicadores fundamentais de desempenho utilizados neste
estudo: os indicadores de monitoramento (séo determinados para a execucdo do experimento)
e os indicadores de resposta (sdo observados experimentalmente nas condigdes aplicadas ao
reator pelos indicadores de monitoramento). Entre os indicadores de monitoramento
calculados, podem ser descatados o TDH e a TCO aplicada, enquanto que os principais
indicadores de resposta séo a PVM, a PVH, o MY e o HY.

O TDH é uma representacdo do tempo médio de residéncia da fase liquida no reator,
indicando de forma préatica quanto tempo o substrato permanece no reator para ser consumido.

V
TDH = —R
Q (4.1)

sendo TDH o tempo de detengdo hidraulico aplicado (h), Vr 0 volume util de trabalho do
reator (L) e Q a vazdo de alimentagdo do reator (L.h™%).

A taxa de carregamento organico aplicada representa a quantidade de matéria organica
aplicada ao reator por unidades de tempo e volume de meio do reator. E uma ferramenta de
monitoramento importante para indicar condigfes de sobrecarga organica quando muito
substrato € alimentado ao reator.

DQO A

TOA= ph

(4.2)
sendo TCOa a taxa de carregamento organico aplicada (kg DQO.m.dia™t), TDH o tempo de
detencéo hidraulica (dia) e DQOAa a demanda quimica de oxigénio do afluente (kg DQO.m3).

A conversao de substrato e a remocdo de DQO sao importantes parametros de resposta
para avaliar o desempenho do consumo de substrato, seja ele apenas o carboidrato ou toda a
matéria organica. Esses parametros sao determinados pela fracdo entre a quantidade
consumida de substrato e a quantidade alimentada de substrato.

Cca-Cce
Xc= — o
CA 4.3)
. ) DQO 5 — DQOE
DQO DQOA

(4.4)
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sendo Xc a conversdo de carboidrato (%), Cca a concentracdo de carboidrato no afluente
(mg.L™?), Cce a concentragdo de carboidrato no efluente (mg.L™'), epgo a remocgdo de
DQO (%) e DQOE a demanda quimica de oxigénio do efluente (mg DQO.L™).

Com base na remocdo de DQO observada, a taxa de carregamento organico removida
pode ser determinada. Este parametro de resposta representa a quantidade de matéria organica
removida do reator por unidades de tempo e volume de meio do reator.
DQOA — DQOE

TDH

TCORem =
(4.5)

sendo TCOrem a taxa de carregamento organico removida (kg DQO.m3.dia™?).
Uma forma analoga a TCO de representar a quantidade de carboidratos consumidos do
reator por unidade de tempo e volume do reator, é a taxa de carregamento organico por

carboidrato (TCC) removida.

Cca-CcE
TCCRem = —TDH
(4.6)
TCC
Rem
TCCmoIRem = MM
Sac 4.7)

sendo TCCrem a taxa de carregamento organico removida por carboidrato
(kg carboidrato.m=3.dia?), TCCremmol @ taxa de carregamento organico removida por
carboidrato em mol (assumindo sacarose) (mol sacarose.m.dia™) e MMSac é a massa molar
de sacarose (342,3 g.mol™?).

De forma analoga a remocdo de DQO, a remocdo de sulfato pode ser calculada para

avaliar o desempenho das BRS que podem interferir com a producéo de hidrogénio e metano.
Csa-Cse
Csa

€ _

S —

(4.8)

sendo &s a remogao de sulfato (%), Csa a concentragdo de sulfato no afluente (mg.L™) e Cse a
concentragdo de sulfato no efluente (mg.L™).

Muitos indicadores de resposta na literatura de digestdo anaerdbia relacionados a

producdo de biogas sdo dependentes de medidas de volume de gas. Entretanto, o volume de

um gas é uma grandeza que depende das condi¢fes de temperatura e pressdo em que as

medidas foram realizadas. Desta forma, para facilitar a comparacdo de desempenhos dos
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reatores com a literatura e entre si, € necessario padronizar o volume de hidrogénio e de
metano produzido para uma temperatura de referéncia. Neste estudo foi utilizado como
referéncia as condicbes padrbes de temperatura e pressdo (1 atm e 0 °C). As correcdes das

vazdes volumétricas de Hz e CH4 séo calculadas da seguinte forma:

Patm TsTp

VH2 = VHzR .P ?
STP (4.9)

Patm TsTp

VCH, = VCHR 57
STP (4.10)

sendo VHor a vazdo volumétrica de hidrogénio medida nas condi¢Ges de operacdo do reator
(L Hz.dia?) medida pelo método de deslocamento de fllido, V2 a vazdo volumétrica de
hidrogénio corrigida para as condi¢des de CNTP (L Hz.dia™), Vcrar a vazédo volumétrica de
metano medida nas condigdes de operacdo do reator (L CHa.dia™), Vcrs a vazdo volumétrica
de metano corrigida para as condi¢des de CNTP (L CHa.dia), Pam é a pressdo atmosférica
em Sdo Carlos (atm), T é a temperatura de operacdo do reator (K), Pstp € Tstp S80 a
temperatura e a pressdo nas condicdes padrao (1 atm e 273,15 K).

As produtividades relacionam a producdo de hidrogénio e de metano, respectivamente,
por unidade de tempo com o volume do reator. Este € um pardmetro muito Util para o facil
dimensionamento de equipamentos em funcdo de uma necessidade de projeto de
equipamentos a jusante do reator. Esses indicadores podem ser apresentados na forma
volumétrica (PVH e PVM) e na forma molar como a produtividade molar de hidrogénio
(PMH) e a produtividade molar de metano (PMM). As equacdes 4.11 a 4.14 apresentam 0S

calculos realizados:

V
PVH = %
R (4.11)
V,
H
PUM = T
VR

(4.12)
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PVH.P V P Ny
oMH - TSTP:VHz.R SIP _ V_z
as"'STP R as 'STP R
g g (4.13)
PVM.P \ P nCH
PMM = - TSTP: S/H4.R SIP _ V_4
gas 'STP R Tgas 'STP R (4.14)

sendo PVH a produtividade volumétrica de hidrogénio (L Hz.dia™.L), PVM a produtividade
volumétrica de metano (L CHasdia®.L'), PMH a produtividade molar de hidrogénio
(mmol Hz.dia®.L), PMM a produtividade molar de metano (mmol CHa.dia™.L?), Rgs a
constante universal dos gases (0,082 L.atm.molt.K?), nu2 é vazdo molar de hidrogénio
(mmol Hz.dia) e ncra é vazdo molar de metano (mmol CHa.dial). As vazbes molares foram
obtidas ao converter as vazBes volumétricas de hidrogénio e de metano para unidades
molares.

Nos trabalhos realizados no LCA-I1I, também é utilizada a produtividade volumétrica
de hidrogénio e de metano por volume de leito (PVHireito € PVMyieito) baseado nos
fundamentos de reatores de leito fluidizado. Esse indicador € importante pois considera
apenas o volume reacional onde esta localizada a comunidade microbiana imobilizada, que é

o leito de particulas.

\
H
PVHL = 2
elto H
Leito (4.15)
V
H
PVML = vC 4
elto H
Leito (4.16)

sendo Veito 0 Volume do leito de particulas fluidizado (L).

Na literatura de digestdo anaerdbia, principalmente na producdo de hidrogénio, os
rendimentos podem ser apresentados de diferentes maneiras, como por carga organica
aplicada, por carga organica removida ou mesmo pela relagdo molar entre a producéo de Hz e
consumo molar de substrato. Em casos como o da vinhaga de cana-de-agucar, pode-se de
apresentar o HY utilizando a DQO aplicada, a DQO removida, o0 mol de carboidrato
consumido e a grama de carboidrato consumida.

O célculo do HY utilizando a DQO removida é interessante para ter um indice de

conversdo bioquimica de matéria organica para hidrogénio. Esse indice de desempenho
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determina a capacidade de producéo de hidrogénio em funcdo de quanta matéria organica foi
convertida e é usado para realizar o método de aumento de escala descrito na se¢éo 4.7.2. O

HY por carga removida pode ser calculado da seguinte forma:

N4, PMH
AYRem= D00~ —DOOD)~ TCO
Q(DQOA - DQOE) Rem

(4.17)
no qual HYrem € 0 rendimento molar de hidrogénio produzido por carga removida
(mmol Hz.9g DQORemovia™).

A DQO aplicada é preferivel para a comparacdo entre reatores, pois a vinhaga € um
efluente com composicdo complexa e ha baixa conversdo de DQO. Isso ocasiona em
distor¢cBes numeéricas significativas ao utilizar baixos valores de remocdo de DQO como
parametro para producdo de hidrogénio. O rendimento por carga aplicada € de interesse para
determinar a capacidade de produgdo em funcéo de quanto for alimentado. O rendimento de
hidrogénio por carga aplicada pode ser calculado da seguinte forma:

NH, PMH

Y = =
Q-DQ0,  TCOp

(4.18)
no qual HY é o rendimento molar de hidrogénio produzido por carga aplicada
(mmol H2.g DQOapiicada™).

O rendimento de hidrogénio também pode ser representado na sua forma molar,
caracterizando o consumo dos carboidratos presentes no efluente para a producdo de
hidrogénio. Valores elevados deste parametro indicam que a maior parte do consumo de
carboidrato é convertido para producdo de hidrogénio. Caso contrério, rotas competidoras ou
até inibidoras podem estar atrapalhando a producdo de hidrogénio. O rendimento molar de

hidrogénio produzido por mol de carboidrato removido pode ser calculado da seguinte forma:

oy N, PMH
mol = = Tee
0 (Cca-Cce)  TCCmolRem
MMsac

(4.19)
no qual HYmo € 0 rendimento molar de hidrogénio produzido por mol de carboidrato
consumido, assumindo sacarose (Mol Hz2.mol sacarose consumida ™).

Outra forma de calcular o rendimento molar de hidrogénio é indicando o mol de
hidrogénio produzido por grama de carboidrato total consumido, tendo em vista que a sua
composicdo complexa apresenta diferentes carboidratos constituintes. Assim, esta forma de

rendimento de hidrogénio pode ser calculado como:
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NH, PMH
molg = =
° Q(Cca-Cce) TCCRem (4.20)

no qual HYmog é 0 rendimento molar de hidrogénio produzido por grama de carboidrato

HY,

consumido (mol Ha.Gearboidrato consumido™).

No caso do metano, o rendimento por carga removida é de maior interesse, pois avalia
a forma pela qual o consumo por biotransformacéo leva a produgdo de metano. Nesse caso, a
elevada remocdo de DQO que o reator metanogénico oferece, favorece a aplicacdo deste

parametro:

v VCH, _ _PVWM
Q(PQ0A ~DQOE)  TCORem (4.21)

no qual MY é o rendimento de metano produzido por carga removida (L CHa.g DQOremovida™),
DQOx é a DQO no afluente (g DQO.L?) e DQOE é a DQO no efluente (g DQO.L™).

No caso do reator metanogénico de segundo estagio, a DQO afluente ¢ a DQO da
alimentacdo do reator metanogénico. Isso possibilita a avaliagdo do desempenho bioquimico
da producéo de metano apenas do reator de segundo estagio metanogénico.

VCH, _ PWM
Q(PQOARs~DQOERs)  TCORem 4.22)

no qual MYrs é 0 rendimento de metano do reator de segundo estagio produzido por carga

MYRS =

removida (L CH4.g DQOremovida ), DQOars é a DQO no afluente do reator de segundo estagio
metanogénico (g DQO.L™) e DQOers ¢ a DQO no efluente do reator de segundo estagio
metanogénico (g DQO.L™).

Com base nos rendimentos tedricos de hidrogénio (HY tesrico) € de metano (MY teerico) €
possivel definir o coeficiente de rendimento para comparar com o valor tedrico da seguinte
forma:

HYmol

H HYte6rico
(4.23)

MYmoI

"M MY osric
eorico (4.24)



110

onde HYiesrico €quivale a 8 mol Hz.mol sacarose™®, MYiesrico Nas condices padronizadas de
1 atm e 273,15 K equivale a 0,350 L CHa4. g DQOremovida™, o € 0 coeficiente de rendimento
de hidrogénio (%) e o € o coeficiente de rendimento de metano (%).

O balanco de DQO foi calculado de acordo com Ferraz Janior et al. (2015b) e Ferraz
Junior et al. (2016), usando valores de DQO equivalentes apresentados na Tabela 4.11.

Tabela 4.11 — Valores de DQO equivalente utilizados para o célculo do balanco de DQO

Componente  Massa molar (g. mol™Y)  DQO equivalente (g DQO. g™ componente)

HAC 60,05 1,07
HBu 88,11 1,82
HlIsBu 88,11 1,82
HPr 74,08 1,51
HLa 90,08 1,07
HFo 46,03 0,35
HVa 102,13 2,04
HCa 116,16 2,21
HSuc 118,09 0,95
Carboidrato 342,24 1,12
Glicerol 92,09 1,22
SSV - 1,42
S04* 96,06 0,67
EtOH 46,07 2,09
MetOH 32,04 1,50
H> 2,02 8,00
CH4 16,04 4,00

O célculo da DQO equivalente convertida a hidrogénio foi feito utilizando o HY por
DQO removida da seguinte forma:
DQO, = HYRen(DQOA — DQOg}MM, -EQyy,

(4.25)
no qual DQOw2 € a DQO equivalente convertida a hidrogénio (mg DQO.L™?), MMz é a massa
molar do hidrogénio (mg.mol?) e EQwu. é a relagio de DQO equivalente de Ho
(mg DQO. mg Hz™).
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Por outro lado, o calculo da DQO equivalente convertida a metano foi feito utilizando
a produtividade molar de metano e a TCO removida:

PMM
(PQOA - DQOE} MM, EQc,

(4.26)
no qual DQOch4 é a DQO equivalente convertida a metano (mg DQO.L™?), MMcha é a massa
molar do metano (mg.mol?) e EQcHs € a relacdio de DQO equivalente de CHa
(mg DQO. mg CH4™).

Por fim, de forma a comparar o sistema de um estagio com o sistema global de dois
estagios, os parametros de remocdo de DQO, conversao de carboidrato e remocao de sulfato
foram adaptados para refletir o efeito global no sistema de digestdo anaerdbia em dois estagio
da seguinte forma:

CcArRA ~ CCERs

X =
c25 CcARA
(4.27)
DQOaRA — DQOeRs
8 =
CsarA ~ Csers
8 =
525 CsarRA (4.29)

sendo 0s Xczs a conversdao de carboidrato do sistema de dois estdgios (%), Ccara a
concentracio de carboidrato no afluente do reator acidogénico (mg.L™?), Ccers a concentragéo
de carboidrato no efluente do reator de segundo estagio metanogénico (mg.L™?), epgozs a
remoc¢do de DQO do sistema de dois estagios (%),DQOara a demanda quimica de oxigénio
do afluente do reator acidogénico (mg DQO.L™), DQOers a demanda quimica de oxigénio do
efluente do reator de segundo estagio metanogénico (mg DQO.L™?), eszs a remogéo de sulfato
do sistema de dois estagios (%), Csara a concentragdo de sulfato no afluente do reator
acidogénico (mg.L!) e Csers a concentragdo de sulfato no efluente do reator de segudo

estagio metanogénico (mg.L™?).
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4.7.2 Indicadores Tecnoldgicos de Producéo de Energia

De forma a estimar a aplicacdo tecnoldgica da digestdo anaerdbia da vinhaca em
estagio Unico e em dois estigios, uma avaliacdo energética aproximada foi realizada
considerando uma usina de agucar e alcool hipotética localizada no estado de S&o Paulo com
geracdo de vinhaca de 1.961.648 m® por safra de acordo com Albanez et al. (2016a, 2016b)
(Tabela 4.12).

Tabela 4.12 — InformacGes da produgdo da usina de agucar e alcool durante uma safra.
Fonte: Adaptado de Albanez et al. (2016b)

Dados Valor Energia de Combustdo (MW)  Fracdo da cana (%)
Cana colhida (Mcs) 3333801t 734 100,0
Producdo de etanol anidro (Ves) 150896 m® 147 20,0
Produc&o de agucar (Mas) 235006 t 162 22,1
Producdo de bagago (Mgs) 921105t 376 51,2

Producéo de vinhaga (Vvin) 1961648 m®
Total produtos 92,8
Tempo de safra (tsafra) 253 dias

De forma a padronizar os célculos de aumento de escala entre os diferentes estudos
(com excessdo da condicdo de vinhaca concentrada), o parametro de DQO da vinhaca foi de
30734 mg DQO.L™, que é a média dos valores de DQO das vinhagas utilizadas no estudo 1
(32.003 + 3330 mg DQO.L™Y) e no estudo 2 (29.465 + 1471 mg DQO.L™Y). Para o célculo
energético da vinhaca concentrada foi utilizado o valor de DQO apresentado na Tabela 4.4.

Inicialmente foi calculado a vazao de vinhaca a ser alimentada por dia no sistema de
digestdo anaerdbia. Para tal, foi utilizado o volume de producéo de vinhaga (Vvin) por safra e
0 numero de dias de duracdo da safra (tsafra):

QVin: M

t
Safra (4.30)

sendo Quin a vazdo diéria de vinhaca (m.dia™), Vvin 0 volume de produgéo de vinhaga por
safra (m?®) e tsara 0 tempo de duragio da safra (dia).

A partir disso, foi necessario determinar a vazdo de alimentagdo do reator. Caso a
DQO afluente na estimativa de escala plena fosse igual a DQO utilizada nos estudos 1 e 2, 0
calculo do volume do reator consideraria a vazdo de vinhaca, que seria a vazao afluente.

Entretanto, como a DQO da vinhaca (30.734 mg DQO.L™?) era superior as concentracdes
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afluentes utilizadas nos estudos 1 e 2, foi necessério diluir a vinhaca bruta. A diluicdo da
vinhaca bruta nos estudos no laboratorio foi feita pela adicdo de agua de torneira para
manutencdo da DQO afluente desejada. A repeticdo do mesmo processo em escala industrial
demandaria um volume de agua muito grande, tornando invidvel a equalizacdo do afluente
para a faixa de DQO testada. Portanto, a diluicdo da vinhaca bruta foi realizada com o
efluente dos reatores, considerando uma mistura perfeita de tal modo que a concentracao
obtida apos a diluicdo é igual a concentracdo obtida nos ensaios de laboratorio. Além disso,
foi assumido que ndo existem perdas de volume no processo, 0 que significa que a vazédo de
vinhaca alimentada (Qvin) é igual a vazdo de vinhaga processada (Qp).

Dessa forma, cada sistema de reatores e algumas condi¢fes operacionais especificas
do estudo 2 necessitaram de arranjos diferentes para que 0s parametros determinados nos
experimentos em laboratorio fossem mantidos no sistema em escala plena estimado. Para
projetar cada arranjo, primeiro foi necessario desenhar o nimero de estagios do sistema
escolhido com um ou dois reatores. Depois, todas as variaveis impostas pelos resultados de
laboratdrio ou pelas condicGes de processo foram listadas, sendo: a vazédo de vinhaca, a vazao
de vinhaca biodigerida, a DQO da vinhaca, a DQO da vinhaca biodigerida, a DQO do
afluente acidogénico, a DQO do efluente acidogénico, a DQO do afluente metanogénico, a
DQO do efluente metanogénico e, nas condicdes de operacdo necessarias, a relacdo
percentual de 50:50 de vazdo maéssica de efluente acidogénico e vinhaca. Por fim, foi definido
a estratégia de diluicdo da corrente de vinhaca, usando efluente do reator acidogénico ou
efluente do reator metanogénico (exclusivamente no sistema de um estagio e no sistema de
dois estagios com temperaturas diferentes). Baseado nessas informagdes iniciais, os balancos
de massa foram realizados para determinar as vazdes afluentes e de outras de correntes de
fluido de cada arranjo de reatores.

Apds a determinacgdo das vazdes afluentes, foram calculados os volumes dos reatores,
a estimativa de producdo de energia, a determinacdo do rendimento energético, a
determinacéo de valores equivalentes de energia produzida em outros produtos da industria
sucroenergética (tonelada de cana de acucar, etanol, acucar e bagago) e a estimativa de
reducdo de custos operacionais da usina de cana-de-agUcar hipotética. O diagrama de blocos
indicando o passos do calculo de cada uma das varidveis de processo e dos indicadores

tecnoldgicos de producéo de energia é apresentado na Figura 4.11.



114

[ 1. Determinagdo da vazdo de vinhaga (equacdo 4.30) ]
v

[ 2. Determinagdo da vazdo de alimentacado dos reatores (dependente do arranjo) J

.

RSM-2
! 4 RA-2 N RST-2 ) Equacdo 4.33

RT-1/RT-2 RA-1 RST-1 Equa(;e:m 4.36 Equaq?o 4.33 Equag'.ilo 4.37
Equacio 4.33 || g 20 4.36 || Equagdio 4.37 Equaqilo 4.46 Equaqiio 4.37 Equaqilo 4.49
quagao 4. Equagdo 4.59 || Equagdo 4.49 | | Equagdo 4.52

Equagdo 4.64 || Equagdo 4.52 || Equacdo 4.59
- AN /| Equagio 4.64
Equacgao 4.67
NS

A4 A4 Y A4 A4 A4

[ 3. Determinacdo do volume do reator ]

h 4 Y

~ RST-1/RST-2 / RSM-2
i - o 4. RA-1/RA-2 (E 4.69
[RT 1 / RT-2 (Equagdo 4 68)][ (Equacao ﬂ[ (Equagiio 4.70) ]

A 4 h 4 A 4

[ 4. Estimativa de producdo de energia ]

A4 A4

(RA-1/RA-2 (Equagao 4.73) ] | RT-1/RT-2/RST-1/RST-2/ RSM-2 (Equagio 4.74) |

[ 5. Determinacio do rendimento energético ]
Y
RT-1/RT-2 RA-1+RST-1/ RA-2+RST-2 ou +RSM-2
Carga aplicada (Equacao 4.77) Carga aplicada (Equacéo 4.80)
Carga removida (Equagédo 4.81) Carga removida (Equacio 4.84)

Y Y

[ 6. Quantidade equivalente em bagaco, EtOH e cana (Equagdes 4.85, 4.86 ¢ 4.87) ]

[ 7. Estimativa de reducdo de custos da usina de cana-de-actcar (Equagdo 4.88) J

Figura 4.11 — Passos e equagOes necessarias para a determinagdo da estimativa da produgéo

de energia da disgestdo anaerdbia em um e dois estagios em escala industrial
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4.7.2.1 Arranjo do Sistema de Digestdo de um Estégio (RT-1 e RT-2)

A diluicdo no sistema de um estagio (RT-1 e RT-2) foi realizada com o efluente do
processo gerando a vinhaga processada (Qp) na mesma vazao de geracdo de vinhaga, como
ilustrado na Figura 4.12. O desenvolvimento do balanco de massa realizado para calcular a

vazdo de alimentacdo é apresentado nas equacdes 4.31, 4.32 e 4.33.

\ 4

Qvin N Qa RT.1/RT2 Qg @ Qp

Qre

Figura 4.12 — Fluxograma de processo de um estagio (RT-1 ou RT-2) em escala industrial

QvinPQOv/in+ QRe'DQOE = Qa-DQOA (4.31)

Qre = QA ~Qvin (4.32)
resolvendo para a vazao afluente do reator metanogénico (Qa):

(PQyin - DQOE )
Qa = Qvin (DQOA — DQOg )

(4.33)
sendo Qa a vazdo afluente do reator (m®.dial), DQOa a DQO da corrente afluente do reator
(mg DQO.L™Y), Qre a vazdo de recirculacdo (m®.dia™t), DQOe a DQO da corrente efluente do
reator (mg DQO.L™) e DQOvin a DQO da vinhaga bruta (30.734 mg DQO.L™).

4.7.2.2 Arranjo do Sistema de Digestdo de Dois Estagios (RA-1+RST-1)

A diluicdo no sistema de dois estagios do primeiro estudo (RA-1+RST-1) foi realizada
com o efluente do reator acidogénico, como ilustrado na Figura 4.13. Desenvolvimento do
balanco de massa realizado para calcular a vazdo de alimentacdo do reator acidogénico é

apresentado nas equacOes 4.34, 4.35 e 4.36.



116

QVin QARA QERA QARS

RST-1/ Qe
—O—» RA-1/RA-2 RST-2 ou RSM-2 "

Figura 4.13 — Fluxograma de processo de dois estagios em escala industrial

QRERA

QvinPQOVin+ QRERAPROERA = QARADROARA (4.34)

QrRERA= QARA ~ Qvin (4.35)
resolvendo para a vazao afluente do reator acidogénico (Qara):

~ (PQ0yjin—DQOERA )
QARA = Qvin (DQOARA — DQOgRA )

(4.36)
sendo Qara a vazdo afluente do reator acidiogénico (m*.dia™), DQOara a DQO da corrente
afluente do reator acidogénico (mg DQO.L™), Qrera a vazdo de recirculagdo do reator
acidogénico (mi.dia!) e DQOgra a DQO da corrente efluente do reator acidogénico
(mg DQO.L™Y).

Determinada a vazao afluente do reator acidogénico, a vazdo de afluente do reator de
segundo estagio metanogénico (Qars) foi considerada igual a vazdo de vinhaca alimentada,

pois o efluente acidogénico foi alimentado puro (equacéo 4.37).
Qars = Qvin (4.37)

sendo Qars a vazdo afluente do reator de segundo estagio metanogénico (m*.dia™).

4.7.2.3 Arranjos dos Sistemas de Digestdo de Dois Estagios (RA-2+RST-2
ou +RSM-2)

No caso do sistema de dois estagios do segundo estudo (RA-2+RST-2 ou RSM-2), as
diferentes condicdes de operacao necessitaram de diferentes arranjos para dilui¢do da vinhaga
bruta. Seguindo os parametros operacionais descritos na Tabela 4.10, observa-se que as
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condices de operacdo 1 e 2 (TCO de 2,7 a 6,7 kg DQO.m>.dia) mantiveram os reatores
RST-2 e RSM-2 em operagdo de um estagio. Nessas condi¢des de operacao, o fluxograma de
processo foi o0 apresentado na Figura 4.12, calculando a vazéo afluente pela equacédo 4.33. Nas
condicdes de operacdo 5 e 6, o efluente acidogénico foi alimentado puro, seguindo o
fluxograma de processo apresentado na Figura 4.13, usando a equacéao 4.36 para o afluente do
RA-2 e a equagdo 4.37 para o afluente do reator de segundo estigio metanogénico. Por outro
lado, as condicbes operacionais 3 e 4 foram diferentes das anteriores, merecendo atencgéo
especial.

A condigdo operacional 3 do sistema RA-2+RST-2 ou RA-2+RSM-2 foi realizada
misturando 50% de vinhaca com 50% de efluente do reator acidogénico (em termos de DQO)
e diluindo para a DQO afluente de 6000 mg DQO.L™. Na escala industrial, esse processo
pode ser realizado pela recirculacdo do efluente do reator acidogénico e do efluente do reator

metanogénico de segundo estagio (Figura 4.14).

Volume de controle 1

Qrra Qprra Qus!  Qars Qkrs Qp
RST-2

RSM-2

RA-2

QRF.RA

Q\’inRS QRFRS

Figura 4.14 — Fluxograma de processo de dois estagios para condi¢do operacional 3 do
sistema RA-2+RST-2 ou RSM-2 em escala industrial

Dessa forma, a vazdo de vinhacga (Qvin) foi fracionada em vazdo de vinhaca para o
RA-2 (Qvinra) € em vazdo de vinhaca para 0 RST-2 ou RSM-2 (Qvinrs). A Qvinra foi diluida
para a DQO afluente pretendida do RA-2 pelo uso da vazdo de recirculacdo do RA-2 (Qrera).
A vazdo da fracdo de efluente do RA-2 (Qrera) foi misturada com o Qvinrs considerando que
50% da DQO origina-se da Qrera € 0S outros 50% sdo da Qvinrs, produzindo a vazéo de
mistura para o segundo estagio (Qwms). Entretanto, como a DQO da corrente Qms € maior que
a necessaria para a alimentacdo do segundo estagio metanogénico, foi necessaria a diluicao

com a vazdo de recirculagdo do reator de segundo estagio (Qrers). Todas as misturas de
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correntes foram projetadas para ndo ocorrer a alimentacdo de uma corrente do reator
metanogénico termofilico para o reator acidogénico termofilico, pois isso pode inocular
argueias metanogeénicas no reator acidogénico.

A determinacdo das vazdes de alimentacdo do reator acidogénico (Qara) e do reator
de segundo estagio metanogénico (Qars) foi feita em duas etapas. A primeira etapa consistiu
em selecionar o volume de controle 1, representado na Figura 4.14 pelas linhas tracejadas
para determinar Qara. Neste volume de controle foi considerado que ndo ha perdas de volume
pelo sistema, o que significa que a vazdo de alimentacdo de vinhaca (Qvin) € igual a vazéo de

mistura para o segundo estagio (Qwms) (equacao 4.38).

sendo Qwss a vazio de mistura para o reator de segundo estagio metanogénico (m3.dia?).

A partir disso, o balanco de massa para calcular vazdo de vinhaca para o reator de
segundo estagio metanogénico (Qvinrs) foi realizado sabendo que 50% da DQO alimentada na
corrente Qms veio da vinhaga bruta e 50% da corrente de fracdo do efluente do reator
acidogénico (Qrera), sendo portanto iguais. Esse balango estd de acordo com procedimento
descrito por Albanez et al. (2016a), Lovato et al. (2019a; 2019b) (equacdes 4.39 e 4.40):

QrerA = QMms — QvinRs (4.39)
Qms-DROMms
QuinRsPQOvin = QrERA ‘DQROERA = > (4.40)
resolvendo para Qvinrs:
o 0 DQOERA
VinRs= Qms’
(PQOgrA +DQOyin)

(4.41)

resolvendo para o célculo de DQOws:

Qvinrs

MS (4.42)

sendo Qvinrs a vazdo de vinhaga para o reator de segundo estagio metanogénico (md.dia?),
DQOws a DQO da corrrente de mistura para o segundo estagio (mg DQO.L™) e Qrera a vazio
da fracdo do efluente do reator acidogénico (m?.dia™).

Com isso, a vazdo de vinhaca para o reator acidogénico (Qvinra) pode ser determinada

pela equacao 4.43:
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QvinrA+ QvinRs= QVin (4.43)

sendo Qvinra a Vazdo de vinhaga para o reator acidogénico (m®.dia™L).
Para terminar a primeira etapa do balanco de massa no volume de controle 1, a vazéo
de alimentacdo do reator acidogénico foi determinada pelo balango de massa desenvolvido

nas equagOes 4.44, 4.45 e 4.46.

QvinrAPQOvin+ QRERAPROERA = QARA DROARA (4.44)

QrErA= QARA — QVinRA

(4.45)
resolvendo para a vazao afluente do reator acidogénico (Qara):
0 0 (PQOy/in ~ PQOERA )
ARA ~XVInRA
(Para ~0%cra ) 9

sendo Qrera a vazao de recirculagio do efluente do reator acidogénico (m3.dia?).
Na segunda etapa, foi determinada a vazdo afluente do reator de segundo estagio

metanogénico (Qars) pelo balanco de massa desenvolvido nas equagdes 4.47, 4.48 e 4.49.

QmsPROMs + QRERSPROERS = QARS PROARS (4.47)

Qrers= QARS — QMms

(4.48)
resolvendo para a vazdo afluente do segundo estagio (Qars):
0 0 (PQOps — DQOERs )
ARS ~<MS’
(PQOARs - DQOgRs ) @.49)

sendo Qrers a vazdo de recirculacdo do efluente do reator de segundo estagio metanogénico
(m3.dia).

A condicdo operacional 4 do sistema RA-2+RST-2 ou RA-2+RSM-2 foi realizada
com efluente do reator RA-2 puro e diluindo para a DQO afluente de 10.000 mg DQO.L™. Na
escala industrial, esse processo pode ser realizado pela recirculacdo do efluente do reator
metanogénico de segundo estéagio (Figura 4.15).
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QVin QARA QERA QFERA QARS QERS Qp

RA-2 RST‘Z
RSM-2

QRF.RA QRF.RS

Figura 4.15 — Fluxograma de processo de dois estagios para condicdo operacional 4 do
sistema RA-2+RST-2 ou RSM-2 em escala industrial

Nesse caso, a vazdo de vinhaca (Qvin) foi diluida para a DQO afluente pretendida do
RA-2 pelo uso da vazéo de recirculagdo do RA-2 (Qrera). A vazéo da fragdo de efluente do
RA-2 (Qrera) foi diluida com a vazdo de recirculagdo do reator de segundo estagio (Qrers).
Dessa forma apenas dois balancos sdo necessarios, um para a vazdo afluente do reator
acidogénico (Qara), desenvolvido anteriormente pelas equagdes 4.34, 4.35 e 4.36, e outro
para a vazao afluente do reator metanogénico de segundo estagio (Qars), desenvolvido nas
equacOes 4.50, 4.51 e 4.52.

QrERs = QARS ~ QFERA (4.50)

QrERAPQROERA +QRERSPROERs = QARs PROARS (4.51)

resolvendo para a vazao afluente do segundo estagio (Qars):

B (PQOERA - DQOERs )
QaRs = QFERA .(DQOARS ~DQOgrs )

(4.52)
Como descrito previamente, todos estes arranjos de sistemas de reatores foram
projetados para ndo ocorrer a alimentacdo de uma corrente do reator metanogénico
termofilico para o reator acidogénico termofilico. Entretanto, existe a possibilidade de utilizar
o efluente do reator de segundo estagio mesofilico (RSM-2) para a dilui¢do da vinhaca bruta e
do efluente do reator acidogénico, quando necessario. Esse caso especifico de reciclo de
segundo estagio é possivel porque as condi¢des estritamente termofilicas impedem a
contaminagé@o do reator acidogénico por metanogénicos hidrogenotréficos (Xia et al., 2016)
(Krishnan et al., 2019), como realizado experimentalmente por O-Thong et al. (2016).
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A partir desta estratégia, trés arranjos foram possiveis para as condi¢cdes operacionais
3, 4, 5 e 6 testadas no sistema de dois estdgios RA-2+RSM-2 (Tabela 4.10). A condigéo
operacional 3 do sistema RA-2+RSM-2 foi realizada misturando 50% de vinhaca com 50% de
efluente do reator acidogénico (em termos de DQO) e diluindo para a DQO afluente de
6000 mg DQO.L™. Na escala industrial, esse processo pode ser realizado pela recirculagéo do
efluente do reator metanogénico de segundo estagio mesofilico para ajustar a DQO afluente
do RA-2 e a DQO afluente do RSM-2 (Figura 4.16).

Quin Qvinra Qara Qrra Qus Qars Qgrs Qp
A
QVinRS QRERS
QDERS

Figura 4.16 — Fluxograma de processo para condicao operacional 3 do sistema RA-2+RSM-2

em escala industrial

Nesse arranjo, a vazdo de vinhaca (Qvin) foi fracionada em vazdo de vinhaca
alimentada ao RA-2 (Qvinra) € em vazao de vinhaca alimentada a0 RSM-2 (Qvinrs). A Qvinra
foi diluida para a DQO afluente pretendida do RA-2 pelo uso da vazédo de diluicdo do RSM-2
(Qoers). A vazéo de efluente do RA-2 (Qera) foi misturada com o Qvinrs considerando que
50% da DQO origina-se da Qera € 0s outros 50% sdo da Qvinrs, produzindo a vazdo de
mistura para o segundo estagio (Qwms). A corrente Qs foi diluida com a vazao de recirculacéo
do reator de segundo estagio (Qrers).

A partir disso, o balango de massa para calcular a vazao afluente do reator acidogénico
(Qara) foi realizado a utilizando duas consideracGes. A primeira consideracdo foi que a vazdo
efluente do reator acidogénico (Qera) era igual a sua vazdo afluente (Qara) (equagédo 4.53). A
segunda consideracdo foi a determinacdo da condicdo de operagdo que 50% da DQO
alimentada na corrente Qms veio da vinhacga bruta e 50% da corrente de efluente do reator
acidogénico (Qera), sendo portanto iguais (equagdo 4.54). Dessa forma, o balanco de foi

desenvolvido nas equacdes 4.55 a 4.59, usando também a equacéo 4.43:

QErA = QARA (4.53)
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QmsPROwms
QvinrsPQOVin =Q ERADROERA = 5 (4.54)
isolando Qvinrs:
DQOERA
QvinRs= QARA oo
QOv/in (4.55)
realizando o balan¢co de massa no reator acidogénico:
QpEeRs = QARA ~ QvinrRA (4.56)
QvinRAPQOvin+ QpERSPROERS = QARA PROARA (4.57)
resolvendo para a vazao de vinhaca para o reator acidogénico (Qvinra):
0 0 (DQOARA ~DQOgRs )
VInRA~ ~ARA -
(DQOy/in - DQOERs )
(4.58)

Associando as equacdes 4.55 e 4.58 na equacdo 4.43 e resolvendo para a vazao afluente do
reator acidogénico (Qara):
QarA - Qvin
(PQOARA ~DQOgRs )+ DQOERA
(DQOy/in-DQOERs ) DQOyjjj

(4.59)

sendo Qpers a vazdo de diluico vinda do efluente do reator RSM-2 (m3.dia™?).
Apos determinado o valor de Qara, as equacbes 4.55 e 4.58 sdo usadas para
determinar Qvinrs € Qvinra, respectivamente. Com esses valores foram utilizadas as equagoes

4.54 e 4.60 para calcular a vazdo de mistura para o segundo estagio (Qms) € a DQO desta

corrente:
Qums = Qera +Qvi
MS ERA VinRS (4.60)
resolvendo a equacéo 4.54 para a DQO de mistura para 0 RSM-2 (DQOws):
QvinrsPQROVvin
DQOp\s = 2- o
MS (4.61)

A partir disso, a vazdo afluente do reator de segundo estagio metanogénico (Qars) foi

calculada pelo balan¢o de massa previamente desenvolvido nas equagdes 4.47, 4.48 e 4.49.
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Na condicéo operacional 4 do sistema RA-2+RSM-2, foi realizada diluicdo do efluente
do reator RA-2 puro para a DQO afluente do RSM-2 de 10.000 mg DQO.L™. Na escala

industrial, esse processo pode ser realizado pela recirculacdo do efluente do reator

metanogénico de segundo estagio mesofilico na vinhaca alimentada (Figura 4.17).

QVi n

Qara

RA-2

QERA

QARS

RSM-2

QERS

QRERS

QDF.RS

Qp

Figura 4.17 — Fluxograma de processo para condic¢ao operacional 4 do sistema RA-2+RSM-2

em escala industrial

Para este arranjo, a vazao de vinhaga (Qvin) foi diluida para a DQO afluente pretendida
do RA-2 pelo uso da vazdo diluigdo do RSM-2 (Qoers). A vazédo de efluente do RA-2 (Qera)
foi diluida com a vazdo de recirculacdo do reator de segundo estagio (Qrers). Dessa forma

apenas dois balan¢os sdo necessarios, um para a vazao afluente do reator acidogénico (Qara),

desenvolvido pelas equacbes 4.62, 4.63 e 4.64, e outro para a vazdo afluente do reator

metanogénico de segundo estagio (Qars), desenvolvido nas equacles 4.65, 4.66 e 4.67 em

conjunto com a equacéo 4.53.

Qpers= QARA —Qvin

resolvendo para a vazao afluente do reator acidogénico (Qara):

Para a vazao afluente do reator metanogénico de segundo estagio (Qars) temos:

Qrers= QARs — QErA

(DQOy/in~ DQOERs )

QvinPQOy/in+ QpersPROERS = QarA ‘PROARA

(4.62)

(4.63)

(4.64)

(4.65)
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QRERSPQROERs + QERA'PQROERA = Qars PROARS (4.66)
resolvendo para a vazao afluente do reator acidogénico (Qars):

B (DQOERA ~DQOgRs )
Qars = QERA .(DQOARS ~DQOgps )

(4.67)

As condicdes operacionais 5 e 6 do sistema RA-2+RSM-2 necessitou apenas da
diluicdo da vazdo de vinhaga (Qvin) pela corrente de diluicdo do reator RSM-2 (Figura 4.18).
Apenas um balango de massa foi necessério para encontrar a vazdo afluente do reator

acidogénico (Qara), desenvolvido previamente nas equacdes 4.62, 4.63 e 4.64.

Qvin Qara Qrra = Qars Qrrs Qp
RA-2 RSM-2

QDERS

Figura 4.18 — Fluxograma de processo do sistema RA-2+RSM-2 para as condic¢des

operacionais 5 e 6 em escala industrial

Por maior praticidade na comparacdo entre 0s dimensionamentos de escala industrial
estimados, os arranjos utilizados em cada sistema de reatores foram identificados para os
sistemas com mais de um arranjo conforme o reator metanogénico utilizado, a corrente usada
para diluicdo da vinhaca e o valor numérico da TCO aplicada no reator metanogénico. Na

tabela 4.13 sdo apresentados os significados das siglas de cada arranjo.
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Tabela 4.13 — Identificagéo dos arranjos industriais propostos para cada sistema

Estudo 1
Sigla Descricdo
AT1 Arranjo industrial proposto para o RT-1
AST1 Arranjo industrial proposto para o sistema RA-1+RST-1
Estudo 2
Sigla Descricdo
AT2M5 Arranjo do RT-2 em 5 kg DQO.m3.dia*
AT2M20 Arranjo do RT-2 com vinhaga concentrada
AST2A8 Arranjo do RA-2+RST-2 com RST-2 em 8 kg DQO.m3.dia*
AST2A13 Arranjo do RA-2+RST-2 com RST-2 em 13,3 kg DQO.m3.dia?
AST2A18 Arranjo do RA-2+RST-2 com RST-2 em 18 kg DQO.m.dia™*
AST2A24 Arranjo do RA-2+RST-2 com vinhaga concentrada
ASM2A8 Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculagdo RA-2 com RSM-2 em 8 kg DQO.m3.dia*
ASM2A13  Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculagdo RA-2 com RSM-2 em 13,3 kg DQO.m 3 dia™*
ASM2A18  Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculagdo RA-2 com RSM-2 em 18 kg DQO.m3.dia’?
ASM2A24 Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculagdo RA-2 com vinhacga concentrada
ASM2M8 Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculagdo RSM-2 em 8 kg DQO.m3.dia™*
ASM2M13 Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculacdo RSM-2 em 13,3 kg DQO.m3.dia™*
ASM2M18 Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculagdo RSM-2 em 18 kg DQO.m.dia*
ASM2M24 Arranjo do RA-2+RSM-2 recirculacdo RSM-2 com vinhaga concentrada

4.7.2.4 Formulag@es dos Indicadores Tecnologicos

Com base nas vazbes projetadas de cada arranjo para cada sistema de digestédo, a

estimativa do volume dos reatores de um estagio e de dois estagios foi feita utilizando a

TCOrem. Esse pardmetro é importante mesmo para o reator acidogénico pois mantém o

fundamento da relacdo bioquimica e cinética observada nos ensaios experimentais. As

equacOes 4.68, 4.69 e 4.70 sdo as equacdes de projeto dos respectivos reatores: metanogénicos

de um estagio; acidogénicos e metanogénicos de segundo estagio.

(DQo A DQOE)

TCORemRT

VRTIND= QA
(4.68)

(PQOARA ~ DQOERA)

TCORemRA

VRAIND= QARA
(4.69)
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(DQOARs - DQOERSs)

TCORemRS

VRsSIND = QARS'
(4.70)

sendo Vrrino 0 volume do reator industrial metanogénico de um estagio (m?), TCOgemrT @
taxa de carregamento organico removida no reator metanogénico de um estagio nas condicoes
observadas no laboratério (kg DQO.m3.diat), Vramo 0 volume do reator industrial
acidogénico (m?), TCOremra a taxa de carregamento organico removida no reator acidogénico
nas condi¢Bes observadas no laboratério (kg DQO.m=3.dial), Vrsino 0 volume do reator
industrial metanogénico de segundo estagio (M%) e TCOgemrs a taxa de carregamento organico
removida no reator metanogénico de segundo estagio (kg DQO.m3.dia™).

As vazdes molares industriais de hidrogénio (Prodn) (equacdo 4.71) e de metano
(Prodwm) (equagdo 4.72) foram calculadas usando os volumes dos reatores industriais e oS
valores de HYrem € MYRrem Observados nos ensaios de laboratério para estimar a energia
gerada por tempo (poténcia) pela combustdo do hidrogénio (Ex) e do metano (Ewm). Para o
calculo de energia gerada, foram utilizados os valores de poder calorifico inferior (PCI) do
hidrogénio (241,8 k.mol™ Hy) na equacéo 4.73 e do metano (802,6 ki.mol™ CH.) na equacio
4.74 (VOLPINI et al., 2018). O poder calorifico inferior é definido como a quantidade de
energia liberada na forma de calor na combustdo completa de uma quantidade definida de gas,
mas com a agua formada no estado gasoso, descontando do poder calorifico superior o calor
latente de condensacdo da agua.

Prod ;= TCO Ay -HY,
H RemRA YRAIND Rem 4.71)

Prody, = TCO V -MY
M RemRT YRTIND Rem (4.72a)

A equacdo 4.72 escrita para o reator metanogénico de segundo estagio fica da seguinte forma:

Prody, = TCO .\ MY,
M RemRS VRSIND Rem (4.72b)

1dia
E = Prody-PCly-
H H H(24-36003)

(4.73)
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1dia
Eng= Prody,PClng
M M M(24-3eoos)

(4.74)
Assim, as geracOes de energia do sistema de um estagio e do sistema de dois estagios ficam:
Ept= E
RT— ™M (4.75)
Eoe= E4+E
257 THT ™M (4.76)

sendo Prody a vazdo molar diaria de Hz do reator acidogénico industrial (mol Hz.dia™), Prodm
a vazdo molar diaria de CH4 do reator metanogénico industrial de um estagio ou de segundo
estagio (mol CHa.dia), Ex a poténcia produzida pela combustdo do hidrogénio (kW) e Em a
poténcia produzida pela combustdo do metano (kW), ErT a energia produzida pelo sistema de
um estagio (kW) e Ezs a poténcia produzida pelo sistema de dois estagios (kW). Atencéo
especial é dada para a conversdo de unidades, pois deve-se mudar Prody e Prodw de
mol CHa.dia™* para mol CHa.s™ para que se possa calcular a poténcia gerada em kW.

Com base na energia por unidade de tempo produzida na digestdo anaerobia (E), é
possivel calcular alguns indicadores de producdo de energia para referenciar de maneira
adequada os resultados estimados. Entre estes indicadores estdo quantos MWh por ano séo
produzidos, a energia produzida por volume total do sistema, a energia elétrica produzida por
tonelada de cana-de-acUcar, quantos kWh sdo gerados por tonelada de cana e quantos
habitantes a energia elétrica gerada pode sustentar. Os valores de energia produzida na
digestdo anaerobia (E) podem ser convertidos para MWh.ano™ pela seguinte forma:

E  253dias
3600kJ ano

Emwh =

4.77)
sendo E a poténcia produzida pela biodigestdo em um ou em dois estagios (MW) e Emwn a
energia produzida em MWh.ano™%, sendo que um ano é o nimero de dias da safra.
A energia produzida por volume total do sistema (EV) pode ser calculado pela
equacao 4.78.
E

EV= ——
2V RIND

(4.78)
sendo XVrinp @ somatoria dos volumes industriais dos reatores nos sistemas de um ou dois

estagios (m®) e EV a poténcia produzida por volume total do sistema (W.m3).
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A energia elétrica produzida por tonelada de cana-de-aclcar (MW.t cana?)
considerando a eficiéncia de conversdo de energia elétrica (n):
En
Ertc= o

M
CS (4.79)

sendo n a eficiéncia de conversdo de energia elétrica do gerador considerado (%) e Etc a
energia elétrica produzida por tonelada de cana-de-agticar (MW.t cana™®).

Para correlacionar quantos habitantes a energia elétrica gerada pode sustentar, é
necessario determinar quantos kWh sdo gerados por tonelada de cana por més e correlacionar
com o gasto médio mensal per capita de 159 kWh por més em 2018 (EPE, 2019). Esses

calculos sdo apresentados nas equacdes 4.80 e 4.81.:

£ _E 1ano  3odias
EM ™ “MWh™ cadias ™ meés (4.80)
E
HAB = EM
kWh
159—
més

(4.81)
sendo Eem a geragdo mensal de energia elétrica (kWh.més™) e HAB o niimero de habitantes
que podem ser sustentados com a geracdo de energia elétrica (milhares de habitantes por
safra).

De forma comparar a geracdo de energia entre o sistema de um estagio e o sistema de
dois estagios, o rendimento energético pode ser calculado tanto por carga aplicada quanto por
removida. O calculo do rendimento energético por carga aplicada é interessante para
determinar quanto de energia € gerada por quantidade de substrato alimentado, seja por DQO
aplicada ou por volume de vinhaca alimentada, obtido ao multiplicar o rendimento energético
por carga aplicada pela DQO da vinhaga bruta. Os célculos dos rendimentos energéticos por
carga aplicada para o reator metanogénico de estagio Unico, para o reator acidogénico, para o
reator metanogénico de segundo estagio e para o sistema global de dois estagios sdo
apresentados nas equacdes 4.82 a 4.85, respectivamente.

PMM-PClp-VRTIND

YART =

TCO -V
ART VRTIND (4.82)
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PMH-PCI4-VRAIND

YARA=
TCOARA VRAIND (4.83)
YARS =
TCOARS VRSIND (4.84)
Y p2s =
TCOARS VRsIND + TCOARA VRAIND (4.85)

sendo yarT 0 rendimento energético do reator metanogénico de um estagio por carga aplicada
(3.9 DQOAr?), vara O rendimento energético do reator acidogénico por carga aplicada
(3.9 DQOAr?), yvars 0 rendimento energético do reator metanogénico de segundo estagio por
carga aplicada (J.g DQOar?) e yazs 0 rendimento energético global do sistema de dois
estagios por carga aplicada (J.g DQOap™).

Por outro lado, o real desempenho energético do reator é determinado pelo rendimento
energético por carga removida, pois considera a cinética de degradacdo observada no reator
ao utilizar a TCO removida. Além disso, deve ser considerado o rendimento energético total
do sistema de dois estagios ao comparar com o estagio Unico, pois deve ser considerada toda a
carga organica entrando e saindo de todo o sistema. Portanto, a comparacao da eficiéncia de
geracdo de energia entre 0s sistemas de um e dois estagios é feita utilizando esse indicador
(LOVATO et al., 2019a; LOVATO et al., 2019b). Os célculos dos rendimentos energéticos
por carga removida para o reator metanogénico de estagio Unico, para o reator acidogénico,
para o reator metanogénico de segundo estagio e para o sistema global de dois estagios sdo
apresentados nas equacdes 4.86 a 4.89, respectivamente.

PMM-PCly\4-VRTIND

Y _
RemRT=
TCORemRTVRTIND (4.86)

RemRA™
TCORemRA VRAIND (4.87)
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PMM-PCIp-VRsIND

Y _
RemRS~
TCORemRS VRSIND (4.89)
Rem2S=
TCORemRS VRSIND + TCORemRA VRAIND (4.89)

sendo yremrT O rendimento energético do reator metanogénico de um estagio por carga
removida (J.g DQO™1), yremra 0 rendimento energético do reator acidogénico por carga
removida (J.g DQO™), yremrs 0 rendimento energético do reator metanogénico de segundo
estagio por carga removida (J.g DQO™) e yremzs 0 rendimento energético global do sistema de
dois estagios por carga removida (J.g DQO™).

Utilizando a metodologia e os dados (Tabela 4.12) apresentados por Albanez et al.
(2016b), é possivel estimar a quantidade de cana-de-agucar, etanol ou bagaco da usina que
seria necessaria para produzir a energia produzida pela digestao anaerobia da vinhaga.

A massa de bagaco equivalente (Mg) foi calculada dividindo a energia produzida pela
biodigestdo em um ou dois estagios (E) pelo poder calorifico inferior médio do bagaco com
50% de umidade (PCls = 8918 kJ.kg™). Essa razdo teve que ser multiplicada pelo tempo de
safra (tsafra) €M segundos para manter a consisténcia das unidades.

E
Mp= ——t
B PCIB Safra

(4.90)
sendo Mg a massa de bagaco necessaria para gerar a energia produzida na biodigestao (kg),
PClg 0 poder calorifico inferior do bagaco (kJ.kg?) e tsara 0 tempo de duracio da safra
(segundos).

Analogamente, podem ser calculados o volume equivalente de etanol (Ve) e a massa
equivalente de cana-de-acucar colhida (Mc). No caso do etanol é usado o poder calorifico
inferior (PClewon = 26377 kJ.kg™) e a sua densidade (peon = 789 kg.m™®). A massa da cana-
de-acucar foi calculada usando o poder calorifico inferior da cana-de-agucar
(PClc = 4815 kJ.kg™) considerando a composicéo de 55% de agua, 32% bagago (com 50% de
umidade) e 13% sacarose (ALBANEZ et al., 2016b).

E
Vp= —. -1
E PEtOH 'Safra
PClgtoH

(4.91)
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E
IV'C = Safra
PClc
(4.92)

sendo Ve 0 volume de etanol necessario para gerar a energia produzida na biodigestdo (m?),
petoH @ densidade do etanol a 20 °C (kg.m™), PClewon 0 poder calorifico inferior do etanol
(kJ.kg1), Mc é a massa equivalente de cana-de-aglicar para gerar a energia da biodigestdo (t) e
PClc o poder calorifico inferior da cana-de-actcar (kJ.kg™).

Por fim, foi calculada a diminuicdo de custos (DC) mensais pela producdo de energia
obtida pelo sistema de digestdo anaerdbia da vinhaca ao substituir os combustiveis fosseis
usados na usina nas caldeiras industriais. Os combustiveis comumente usados sdo gas natural,
oleo diesel e gas liquefeito de petrdleo (GLP), podendo ser comparados pelos seus valores de
PCI. A determinacdo da DC é apresentada na equacdo 4.88, sendo necessario o tempo de
1 més em segundos. A Tabela 4.14 apresenta os valores PCI e 0s precos unitarios (IT) destes
combustiveis.

E11:2592-10%
PCI

DC =
(4.93)

sendo DC a diminuicdo de custos por més (US$.més™), IT o preco unitario do combustivel de

referéncia (US$.m™), e PCI o poder calorifico inferior do referido combustivel (kJ.m™).

Tabela 4.14 — Preco unitario e PCI dos principais combustiveis fosseis. Fonte: EIA (2020)

Combustivel fossil T (US$.m3)  PCI (kJ.m?)

Gas Natural 0,14 40,6-10°
Oleo diesel 806 38,6-10°
GLP 560 26,5-10°

Com esse valor de DC é possivel calcular indicadores tecnoldgicos que relacionam de
maneira indireta o custo do projeto ou o custo de obtencdo da matéria-prima. A diminuicdo de
custos por volume de reator (DCV) é um indicador que determina indiretamente o retorno
méaximo em funcdo dos custos de implementacdo do projeto, pois quanto maior o volume do
reator, mais cara a sua construcdo (equacdes 4.94 e 4.95). Por outro lado, a diminuicdo de
custos por tonelada de cana-de-agucar (DCT) ilustra o quanto de retorno a digestdo anaerdbia
da vinhaca pode fornecer para cada tonelada de cana-de-agUcar processada, que € 0 insumo

base de toda a cadeia sucroenergética (equacao 4.96).
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DC
RT
DCVg =
VRTIND (4.94)
DCVps = >
RAIND* VRSIND (4.95)
DC.
DCT = MC 12
CS (4.96)

sendo DCrr a diminuigdo de custos por més do sistema de um estagio (US$.més™), DCVrr a
diminuicdo de custos por més por volume do sistema de um estagio (US$.més™.m=3), DCqs a
diminuicéo de custos por més do sistema de dois estagios (US$.més?), DCVas a diminuicéo
de custos por més por volume do sistema de dois estagios (US$.més™.m), Mcs a massa de
cana-de-agUcar (em toneladas) colhida em uma safra (Tabela 4.12) e DCT a diminuicdo de
custos do sistema de um ou dois estagios por tonelada de cana (US$. t cana™). Importante
ressaltar que é necessario converter para o periodo de uma safra para dividir o valor de DC
por Mcs.

No caso da vinhaga concentrada, também foi calculado o gasto de energia para
concentrar a vinhaga bruta (30.734 mg DQO.L™) para a vinhaca apresentada na Tabela 4.4
(100.615 mg DQO.L™Y) por evaporacdo. Para isso, foi realizado o balango de massa nas
equacdes 4.97 e 4.98 para determinar a vazdo de vapor (Qvar) e 0 balanco de energia na
equacdo 4.99 para determinar a energia gasta no evaporador (Eev). A geracdo liquida de
energia é determinada pela equacéo 4.100.

QvinPQOy/jn= Qyc'DQRO\¢

(4.97)
PvinQvin= PvinQvc+ Myap (4.98)

ldia
Eev="[PvinQvinCpvin*(Ten ~ Tvin) + WAP'@VAF’]’(M) (4.99)

Evve= E-E
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sendo Qvc a vazdo da vinhaga concentrada (m2.diat), DQOvc a DQO da vinhaca concentrada
(100.6156 mg DQO.L™), pvin a densidade da vinhaga (1031 kg.m™) (PARSAEE et al., 2019),
Eev é a poténcia necessaria no evaporador (kW), Cpvin € a capacidade térmica da vinhaca de
cana-de-agucar (3,91 kl.kg.K?), Te, € a temperatura de ebulicdo da vinhaca (373,75 K)
(PARSAEE et al., 2019), Tvin € a temperatura da vinhaga (358,15 K) (MORAES et al.,
2015a), wvapr € a vazdo massica de valor gerado no evaporador (kg.dial), Avap é o calor
latente do vapor de agua (2257 kJ.kg?) e Evc ¢ a geragdo liquida de poténcia pela digestdo

anaerobia da vinhaca concentrada (kW).
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secdo sdo apresentados os resultados dos estudos: 1 Producdo termofilica de
hidrogénio e metano a partir de vinhaca de cana-de-agucar em sistema de dois estagios em
reatores anaerobios de leito fluidizado; 2 Comparacdo de reatores metanogénicos de segundo
estagio mesofilico e termofilico na digestdo anaerdbia de vinhaga de cana-de-aglcar em
reatores anaerobios de leito fluidizado.

O estudo 1 compreendeu os reatores RA-1, RST-1 e RT-1. Foi avaliado o efeito da
variacdo do TDH aplicado (18 h a 10 h) ao reator RST-1 na producéo de metano e hidrogénio
em dois estdgios em comparacdo com a producdo em um estagio (RT-1). Os reatores foram
operados na DQO de 10 g.L™.

No estudo 2, os reatores utilizados compreenderam 0 RA-2, RST-2, RSM-2 e RT-2.
Avaliou-se o efeito da TCO aplicada por meio da variagdo da DQO (2 a 20 g.L ™) na produgéo
de metano e hidrogénio em dois estagios em condicGes mesofilicas (RSM-2) e termofilicas
(RST-2). Além disso, comparou-se o sistema de dois estagios com a producdo de metano em

um estagio no reator RT-2.

5.1 ESTUDO 1: PRODUCAO TERMOFILICA DE HIDROGENIO E
METANO A PARTIR DE VINHACA DE CANA-DE-ACUCAR EM
SISTEMA DE DOIS ESTAGIOS EM REATORES ANAEROBIOS DE LEITO
FLUIDIZADO

5.1.1 Reator Metanogénico (RT-1)

5.1.1.1 Resultados Operacionais

No reator RT-1 foi avaliado o efeito do aumento da TCO de 5 a 10 kg DQO.m3.dia™*
na producdo de metano por meio do aumento da DQO de 5 para 10 g.L™* no TDH de 24 h. Na
Figura 5.1 é ilustrado o efeito do aumento da DQO na conversdo de carboidratos e na
remocdo de DQO observadas no reator RT-1. Vale ressaltar que as linhas conectando 0s
pontos representados nos graficos sdo apenas guias visuais, ndo indicando nenhum tipo de
regressdo ou equagdo matematica.

A conversdo de carboidrato manteve-se aproximadamente constante entre 84 £ 7% e

88 + 4% com o aumento da DQO de 5 para 10 g.L . A remocdo de DQO aumentou de
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63 + 10% para 77 + 9% com o aumento da DQO de 5 para 10 g.L™%, equivalente ao aumento
da TCO de 5 a 10 kg DQO.m3.dia™.

——Conv carb —{+—Rem DQO
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Figura 5.1 — Conversao de carboidrato e remocdo de DQO do RT-1 em fun¢do da TCO

A literatura apresenta diferentes estudos avaliando o efeito da DQO da alimentag&o na
remocdo de DQO da vinhaca em reatores anaerdbios de um estdgio. As conversbes de
carboidrato e remocdes de DQO permanecem na faixa entre 39 a 90% nos reatores
metanogénicos (CABELLO et al., 2009; RIBAS et al.,, 2009; SIQUEIRA et al., 2013;
ALBANEZ et al., 2016b; BARROS et al., 2016; AQUINO et al., 2017; LOPEZ et al., 2018).
Os valores menores de remocgédo de DQO de 39 a 57% séo observados em condigfes com
matéria organica insuficiente (1.000 a 2.273 mg DQO.L™) (RIBAS et al., 2009; SIQUEIRA et
al.,, 2013) ou em condi¢cbes com excesso de matéria organica (DQO acima de
20.073 mg DQO.L™?) (CABELLO et al., 2009; RIBAS et al., 2009; SIQUEIRA et al., 2013;
BARROS et al., 2016; AQUINO et al., 2017).

De forma geral, nos diferentes trabalhos as remog¢des méximas entre 72 a 90% foram
observadas nas faixas de DQO entre 5000 mg DQO.L? (ALBANEZ et al., 2016b) e
16.200 mg DQO.L? (RIBAS et al., 2009; SIQUEIRA et al., 2013; LOPEZ et al., 2018), nas
faixas de TCO entre 5,54 kg DQO.m3.dia? (Albanez et al., 2016b) e 12 kg DQO.m3.dia*
(Almeida et al., 2017; Barros et al., 2016; Aquino et al., 2017; LOPEZ et al., 2018). A
remocdo de DQO maéxima observada foi de 90% na TCO de 10,2 kg DQO.m3.dia™ em
ASTBR mesofilico (30 °C) avaliando o efeito do aumento da TCO de 2,4 a 18,0 kg DQO.m"
3.dia?l, variando a DQO da vinhaga de 6,0 para 18,0g.LY e o TDH de 60 h para 24 h
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(AQUINO et al., 2017).

Portanto, o aumento da DQO afluente no RT-1 aumentou a remocdo de DQO ao
aumentar a disponibilidade de matéria organica, como observado por Siqueira et al. (2013) até
a TCO de 19,6 kg DQO.m3.dia. Além disso, o reator RT-1 obteve resultados maximos de
conversao de carboidrato (88 £ 4%) e remogéo de DQO (77 £9) no TDH de 24 h na TCO de
10 kg DQO.m3.dia, condicGes similares a literatura (SIQUEIRA et al., 2013; BARROS et
al., 2016; AQUINO et al., 2017).

Os valores de pH afluente e efluente mantiveram-se em 7,0+£0,3 a 7,1 £0,2 e entre
8,1+0,2 a 82+0,2 no reator RT-1, respectivamente. Alcalinidade foi adicionada por
NaHCOs (0,5 a 0,7 g NaHCOs. g DQO™) ao afluente do reator RT-1 de forma a manter os
valores de pH dentro destas faixas para favorecer as arqueias metanogénicas. Assim, a
alcalinidade dos reatores foi medida durante toda a operacdo dos reatores para garantir a
estabilidade. Os valores de alcalinidade parcial e da razdo entre a alcalinidade intermediéaria e
alcalinidade parcial s&o ilustrados na Figura 5.2.
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Figura 5.2 — Valores de alcalinidade e de AlI/AP em fungéo da TCO aplicada no RT-1

Os valores de alcalinidade parcial do reator RT-1 aumentaram de 2770 + 372 para
4256 + 601 mg CaCOs.L ™t com o aumento da TCO de 5 para 7,5 kg DQO.m=3.dia?, com
posterior diminuicio para 3819 + 577 mg CaCOs.L™ na TCO de 10 kg DQO.m3.dia. Os
valores de AI/AP diminuiram de 0,42 + 0,11 para 0,27 + 0,07 com o0 aumento da TCO de 5
para 10 kg DQO.m.dia?, obtendo valor minimo na TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia™.

A relacdo Al/AP foi avaliada em diferentes valores de DQO de vinhaga nos estudos da
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literatura (SIQUEIRA et al., 2013; AQUINO et al., 2017; BARROS et al., 2017; ARREOLA-
VARGAS et al., 2018). Na sua maioria, 0s reatores operados em valores de Al/AP inferiores a
0,5 sdo considerados como estaveis, observando valores de 0,65 a 0,87 em condicdes
instaveis (SIQUEIRA et al., 2013; AQUINO et al., 2017; ARREOLA-VARGAS et al., 2018).
Assim, os resultados de AI/AP de 0,42 £ 0,11 para 0,27 + 0,07 do reator RT-1 encontram-se
em uma faixa de estabilidade do reator.

Segundo Fuess et al. (2018b) a dosagem de agente alcalinizante € um fator importante,
pois altera o desempenho econdmico e ambiental do sistema de digestdo anaerobia, sendo
melhor indicado a aplicacdo de baixas dosagens de bicarbonato sédio, tanto pelo menor custo
quanto pelo menor impacto ambiental do sédio. Assim, na literatura encontram-se estudos
avaliando a digestdo anaer6bia da vinhaca com diferentes valores na relacdo de
g NaHCO3.g DQO™ (0,2 a 1,2) (DOLL; FORESTI, 2010; SIQUEIRA et al., 2013; JANKE et
al.,, 2016; AQUINO et al, 2017). As faixas de maior demanda de NaHCOs
(g NaHCO3.g DQO™ acima de 1) estdo relacionadas a condicdes nas quais foram observadas a
instabilidade do reator em TCO superior a 15 kg DQO.m>3.dia* ou condigdo termofilica
(DOLL; FORESTI, 2010; SIQUEIRA et al., 2013; JANKE et al., 2016; AQUINO et al.,
2017). Por outro lado, as menores demandas de NaHCO3 de 0,2 (DOLL; FORESTI, 2010) e
0,3 g NaHCO3.g DQO™? (AQUINO et al., 2017) foram observadas nas condi¢cdes de melhor
remocao de DQO de 72% e 90%, respectivamente, apresentando maior estabilidade do reator.
Assim, o uso de bicarbonato de 0,5 a 0,7 g NaHCOs.g DQO™ foi similar ao observado na
literatura.

As concentragdes de SST, SSV e SSF foram analisadas durante todas as condi¢cfes de
operacdo do reator RT-1. De forma a avaliar a evolugdo da biomassa e matéria organica no
reator, os efeitos da DQO nas concentragdes de SSV encontrados no efluente do reator RT-1
sdo ilustrados na Figura 5.3.

Os valores da concentracdo de SST e SSV no RT-1 aumentaram de 493 + 61 para
635+ 117 mg.L e de 301 + 62 para 443 + 61 mg.L™? com o aumento da TCO de 5 para
10 kg DQO.m3.dia’. Os valores concentracdo de SSF permaneceram entre 192 +40 e
239 + 79 mg.L* com o aumento da TCO de 5 para 10 kg DQO.m3.dia™™.

O aumento da DQO afluente forneceu maior quantidade de matéria organica ao reator
ocasionando no aumento dos solidos alimentados e nédo retidos. Este efeito também foi
observado por Barros et al. (2016) ao aumentar a TCO de 0,2 a 11,5 kg DQO.m3.dia! na
conversdo anaerébia de vinhaga de cana-de-aclcar (1.866 a 28.543 mg DQO.L™) em metano

em dois reatores UASB mesofilicos (30 °C) nos TDH de 2,8 a 1,8 dias, aumentando a
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concentracéo de SSV de 88 para 1556 mg.L ™.
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Figura 5.3 — Valores de SSV no efluente do RT-1 em fungéo da TCO aplicada

As concentracGes de sulfato afluente e efluente no reator RT-1 foram avaliadas
durante todas as condicbes de operacdo, possibilitando o calculo da relagdo DQO/SO4*
afluente e a remocéo de DQO por meio da sulfetogénese no reator. A concentracdo de sulfato

removido em funcdo da TCO ¢ ilustrada na Figura 5.4.
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Figura 5.4 — Valores de sulfato removido em fungdo da TCO aplicada no RT-1

O reator RT-1 obteve valores de remocdo de sulfato de 100% em todas as condi¢fes
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de operagdo, com o aumento da TCO aplicada de 5 para 10 kg DQO.m=.dia aumentando a
concentragéo de sulfato removido de 272 + 25 mg SO4%".L! para 544 + 51 mg SO4>".L™. Este
resultado foi possivel pois 0 uso de vinhaca mais concentrada possibilitou a aplicacdo de
maiores concentracdes de sulfato que foi totalmente removido pelo reator. Essa remocédo de
sulfato possibilitou a adicdo de alcalinidade de 566 +51mg CaCOs.L! (13,2% da
alcalinidade parcial), considerando 1,04 grama de alcalinidade por grama de sulfato removido
(GREBEN et al., 2000).

Além disso, para avaliar a possivel facilitacdo da mudanca de rota da metanogénese
para a sulfetogénese, foi calculada a razio DQO/SO4> afluente aplicada no reator RT-1.
Nesse caso o valor obtido foi de 18, dentro da faixa saudavel para a metanogénese. Segundo o
estudo desenvolvido por Kiyuna et al. (2017) avaliando diferentes relagdes de DQO/SO4*
(12, 10 e 7,5) a partir da digestdio anaerobia termofilica (55°C) de vinhaca
(24.200 mg DQO.L™Y), a relacdo de 10 é considerada potencialmente limitadora para o
processo de digestdo anaerdbia devido a competicdo por substrato entre as BRS e as arqueias
metanogénicas, enquanto que os efeitos da sulfetogénese sdo despreziveis para relacbes
DQO/S0O4> maiores que 25. Jiménez et al. (2018) observaram que o excesso de sulfato
(DQO/SO4> menor que 10) inibiu o consdrcio metanogénico por componentes produzidos
pelas bactérias redutoras de sulfato utilizando vinhaca de DQO de 38.000 mg DQO.L™ e
concentragdo de sulfato de 5650 mg.L ™.

A composicdo de metano no biogas produzido (CHs%) e PVM foram avaliadas
durante todas as condi¢c6es de operacdo no reator RT-1. A CH4% nao teve variacdo em funcéo
da TCO aplicada, mantendo-se entre 67 £7 e 68 + 7%, similar a faixa comum de CHs%
encontrada na literatura entre 68% e 85% em reatores continuos (ALBANEZ et al., 2016b;
BARROS et al., 2016; LOPEZ et al., 2018).

Por outro lado, os valores de PVM observados em fungdo da TCO aplicada para o
reator RT-1 s&o ilustrados na Figura 5.5. Os valores de PVM do reator RT-1 ajustados para as
condicdes de CNTP aumentaram de 0,82 + 0,13 para 1,66 + 0,21 L CHa.dia™.L?, equivalentes
a 1,88+0,17 e 3,83+0,44 L CHadia™ .Lieiw?, com o aumento da TCO de 5 para
7,5 kg DQO.m3.dia. Entretanto, o aumento da TCO para 10 kg DQO.m3.dia! reduziu o
valor de PVM para 1,00 + 0,19 L CHa.dia.L, equivalente a 2,31 + 0,43 L CHa.dia™.Leito™.
Este aumento na TCO aumentou a disponibilidade de matéria orgénica, assim como
observado com a remocdo de DQO. Entretanto, 0 aumento da TCO para 10 kg DQO.m.dia™
aumentou a concentracdo de sulfato, favorecendo maiores remocgdes de sulfato no reator.

Possivelmente, a competicao pelo substrato disponivel entre a sulfetogénese e a metanogénese
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interferiu nas rotas de produgéo de metano, diminuindo a PVM.
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Figura 5.5 — Variacdo na PVM em func¢éo da TCO aplicada no RT-1

Este efeito de aumento da PVM com o aumento da TCO por meio do aumento da
DQO também foi observado em AnSBBR (ALMEIDA et al., 2017), RALF (SIQUEIRA et
al., 2013) e UASB mesofilicos (30°C) (BARROS et al., 2016). Almeida et al. (2017)
observaram o aumento da PVM de 0,11 para 2,3 L CHs.L™.dia™* com o0 aumento da TCO de 1
a 10 kg DQO.m3.dia* na digestdo anerébia de vinhaca em AnSBBR mesofilico (30 °C),
enquanto que Barros et al (2016) aumentaram a PVM de 0,12 L CHs.dial.L? para
0,99 L CHas.dia™.L"* a0 aumentar a TCO de 0,2 para 11,5 kg DQO.m=3.dia. A maior PVM
indicada na literatura foi observada por Siqueira et al. (2013) que observaram PVM maxima
de 5,37 L CHa.dia.Lieito* em RALF na TCO de 26,2 kg DQO.m3.diat, comparavel a PVM
de 3,83 + 0,44 L CHa.dia™®.Leito no reator RT-1 na TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia™.

De forma a avaliar a eficiéncia da producdo de metano a partir da converséo de DQO,
o efeito da TCO aplicada no MY ¢ ilustrado na Figura 5.6. O MY do reator RT-1 aumentou
de 0,261 + 0,042 para 0,303 + 0,038 L CHs.g DQO™ com o0 aumento da TCO de 5 para
7,5 kg DQO.m3.dia!, equivalentes a 75% e 86% do valor do rendimento teorico
(0,350 L CH4.g DQO* nas CNTP). Entretanto, com o aumento do valor de TCO para
10 kg DQO.m3.dia’ o MY foi reduzido para 0,130 + 0,025 L CH4.g DQO™, possivelmente

causada pela competicdo por substrato entre as BRS e as arqueias metanogénicas.
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Figura 5.6 — Variacdo no MY em funcdo da TCO aplicada no RT-1

Os valores de MY na literatura estdo na faixa entre 0,115 e 0,340 L CHa. g DQO™,
sendo o valor maximo teérico de 0,350 L CHs. g DQO™ nas condicdes de CNTP (SIQUEIRA
et al., 2013; ALBANEZ et al., 2016b; BARROS et al., 2016; LOPEZ et al., 2018). Em reator
UASB termofilico em escala piloto (75m® tratando vinhaca de cana-de-aglcar
(31,8 g DQO.LY) da Usina Sdo Martinho (a mesma do presente estudo), Souza et al. (1992)
observaram remocio de DQO de 72% com MY de 0,222 L CHs.g DQO?, PVM de
5,88 L CHa.dia™.L! e reducéo de sulfato de 98%. Em RALF mesofilico (30 °C) o MY foi de
0,290 a 0,340 L CH4. g DQO™, equivalentes a 84% a 97% do rendimento tedrico (Siqueira et
al., 2013). Entretanto, como no RT-1, as variaces de TCO podem reduzir o MY, observado
no estudo de Barros et al. (2016) que observou diminuicdo no MY de 0,185 para
0,115 L CH4. g DQO™* a0 aumentar a TCO de 5 para 11,5 kg DQO.m.dia™.

Os valores da DQO dos componentes no efluente estdo na Tabela 5.1. Além disso, a
concentracdo de cada metabdlito e a concentracdo total dos metabolitos para o reator RT-1 é
apresentada na Figura 5.7. Os principais metabdlitos encontrados no RT-1 foram o acido
propiénico (HPr) (39% a 62%) e acido acético (HAc) (38% a 61%). O aumento da TCO
aplicada de 5 para 10 kg DQO.m3.dia™* diminuiu a concentragio de HPr de 559 + 115 mg.L*
para 222 +36mg.L?, mantendo a concentragdo de HAc entre 235+79 mg.L?! a
282 + 61 mg.Lt. Da mesma forma, a concentragio total de metabolitos observados no
efluente foi reduzida de 1136 + 234 mg DQO.L* para 637 + 101 mg DQO.L™* com o0 aumento
da TCO aplicada de 5 para 10 kg DQO.m*.dia™.
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Tabela 5.1 — DQO equivalente dos metabdlitos, SSV e carboidratos residuais no efluente do RT-1

TCO, DQOa DQO equivalente (mg DQO.L?) DQOe .
(kg DQO.m=dia*) ~ (mg DQO.LY) HAC HPr Carboidrato Ssv Total (mgpQo.Ly) 0
5 5106 + 526 290+75 846+174 158 + 60 427+88  1722+217 1915+ 281 10
75 7613 + 555 251+84 431+6 232 £ 61 540+88 1454 +136 2040+ 392 29
10 10220 + 650 301+65 336+54 399 + 44 629+87 1664 +183 2320 + 464 28

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; DQOg — DQO efluente medida; Total — Somatério dos valores de DQO
equivalentes dos metabdlitos, carboidratos e SSV; # (%) — Diferenca percentual entre DQO efluente medida e o somatério dos componentes

medidos;
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Figura 5.7 — Concentracdo de metabdlitos em funcdo da TCO aplicada no RT-1

A comparagao somatoria dos componentes presentes no efluente do reator RT-1 em
comparacdo com a DQO efluente medida indicou a diferenca em torno de 25%, equivalente a
diferenca de 193 a 656 mg DQO.L™. Essas diferencas nos valores de DQO s&o resultado da
presenca de componentes sollveis ndo identificados, como as melanoidinas que impactam a
metanogénese (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; FUESS et al., 2017a).

As concentracfes de HAc e HPr observadas no RT-1 foram inferiores aos limites de
tolerancia (WANG et al., 2009; MAMIMIN et al., 2017), indicando que o acimulo de acidos
ndo foi de grande extensdo para prejudicar o reator. De acordo com Wang et al. (2009) os
limites de tolerancia para a digestdo anaerobia mesofilica (35 °C) de HAc, HBu e HPr séo
2400, 1800 e 900 mg.L™?, respectivamente, com concentragdes maximas para maximo MY de
1600, 1600 e 300 mg.Lt, respectivamente. Na digestdo anaerdbia termofilica em batelada
(60 °C) do efluente de reator CSTR acidogénico tratando EOP, HAc, HLa e HBu em
concentragdes até 5000 mg.L' foram considerados benéficos para a metanogénese.
Entretanto, a mistura destes acidos com 500 mg HPr.L! teve uma interacdo de reprimir a
atividade metanogénica, resultando em menores taxas de degradacdo de VFA (MAMIMIN et
al., 2017).

Outros estudos observaram MY e PVM méaximos em condi¢Oes de operagdo com
concentracdes baixas de HAc e HPr (ALBANEZ et al., 2016b; ALMEIDA et al., 2017).
Albanez et al. (2016b) avaliando a digestdo anaerdbia da vinhaca de cana-de-agucar (1000,
2000, 3000, 4000, 5000 mg DQO.L1) em AnSBBR mesofilico (30 °C), aumentando a TCO
de 1,18 para 5,54 kg DQO.m>3.dia!, observaram MY de 0,231 L CHs.g DQO™ na TCO de
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5,54 kg DQO.m>.dia* obtendo como principais metabdlitos os acidos HAc (81 mg.L™), HPr
(46 mg.LY) e HBu (6 mg.L™t). O excesso de acidos pode desestabilizar o reator, como
indicado por Siqueira et al. (2013) na TCO de 26,19 kg DQO. m3.dia* com concentragio de
3146 mg HAc.L™.

O balango global de DQO € importante para a avaliar o fluxo de energia da digestdo
anaerobia da vinhaca. Nesse balango sdo considerados a distribuicdo da DQO afluente na
producdo de CHs4, no consumo para redugdo de sulfato e na DQO efluente, que foi
caracterizada na Tabela 5.1. O balancgo global de DQO do RT-1 é apresentado na Tabela 5.2
com a contribuigéo de cada grupo de componentes analizados para cada TCO aplicada.

O aumento da TCO aplicada de 5 para 7,5 kg DQO.m=>.dia’ aumentou a fracdo da
DQO aplicada convertida a CHs de 46,8 £ 7,5% para 63,5 = 8,0%. Entretanto, na TCO de
10 kg DQO.m3.dia!, apenas 28,7 + 5,4% da DQO afluente foi convertida a CHs. Por outro
lado, as bacterias redutoras de sulfato utilizaram 3,6 £ 0,3% da DQO aplicada para remover
100% do sulfato em todas as condicOes operacionais. Dos componentes detectados no
efluente liquido, os carboidratos residuais representaram de 3,1 + 1,2% a 3,9 £ 0,4% da DQO
aplicada e os SSV de 6,2 +0,8% a 8,4+ 1,7%. Assim como apresentado na tabela 5.1, a
fracdo da DQO aplicada que permaneceu como metabétilos soltveis residuais (HPr e HAC)
ndo convertidos a CHs diminuiu de 22,3 + 4,6% para 6,2 £ 1,0% com o aumento da TCO
aplicada de 5 para 10 kg DQO.m3.dia™t. A partir disso, a DQO efluente medida também teve
diminuicao de 37,5 + 5,5% para 22,7 + 4,5% da sua fracdo de DQO afluente.

Com base nessa visdo global do RT-1, observa-se que com o aumento da TCO para
10 kg DQO.m3.dia! a remocdo de DQO atingiu seu valor maximo de 88 4% com
concentragdo total de metabdlitos no efluente de 637 + 101 mg DQO.L™. Esses resultados
indicam que ndo houve acumulo de &cidos no reator por sobrecarga organica. Mesmo assim,
tanto a PVM quanto o MY foram reduzidos de 1,66 + 0,21 para 1,00 + 0,19 L CHs.dia®.L?t e
de 0,303 + 0,038 para 0,130 + 0,025 L CH4.g DQO™, respectivamente, com o aumento da
TCO de 7,5 para 10 kg DQO.m3.dia?. Isso possivelmente foi resultado do aumento da
interferéncia da reducdo de sulfato, cuja concentragdo de sulfato removido aumentou de
272 25 mg SOs%.L? para 544 +51 mg SOs.L"t com o aumento da TCO de 5 para
10 kg DQO.m3.dia™! em relagdo DQO/SO4? afluente de 18. A maior atividade sulfetogénica
competiu com as arqueias metanogénicas por substrato, consumindo os &cidos e o H»
produzidos pelas bactérias acidogénicas. Tal fato é evidenciado pela diminuicdo da
concentracdo total de metabdlitos no efluente de 1136 +234 mg DQO.L? para
637 + 101 mg DQO.L™* com 0 aumento da TCO aplicada de 5 para 10 kg DQO.m.dia™.
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DQO medida (mg DQO.LY)

TCOa N o
(kg DQO.m3.dia) DOOA CH, SO Fraggic; Crfinr:]?xégg nao DQO. ,C.Iomponentes (.jo efluente
Metabélitos  Carboidrato SSV
5 5106 + 526 2388 + 380 182 +17 621 £116 1915 + 281 1136 + 234 158 £ 60 427 + 88
75 7613 £ 555 4834 + 611 274 £ 26 466 £ 57 2040 £ 392 682 + 136 232 +61 540 + 88
10 10220 + 650 2936 + 557 365+ 34 4599 + 465 2320 + 464 637 £ 101 399 + 44 629 £ 87
Proporcao da DQO medida (%)
(kg D(;(?. ?nlfg_dia.l) DQOA CH. SO Fragjtp re_mgvida ndo DQO: 'Cj‘omponentes ij efluente
iscriminada Metabolitos  Carboidrato SSV
5 100 46,8 +7,5 36+0,3 122+23 375+55 22,3146 31+12 84+17
75 100 63,5+8,0 36+0,3 6,1+0,7 26,8+5,1 90+£18 31+08 71+12
10 100 28,7+54 36+0,3 45,0+ 45 22,7+45 6,2+1,0 39+04 6,2+0,8

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; CHs — DQO convertida a metano; SO~ DQO consumida pela reducdo de sulfato; Fracéo
removida ndo discriminada — (DQOa-CH4-SO4*-DQOkg); DQOE — DQO efluente medida;
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Apesar da relagio DQO/SO4* de 18 estar dentro da faixa considerada saudavel para a
metanogénese, a reducio de sulfato s6 é desprezivel para razdes de DQO/SO4> acima de 25
(KIYUNA et al., 2017). O desvio do fluxo de elétrons de 3,6 + 0,3% para a reducéo de sulfato
sem alteracdo na remocédo de DQO (88 * 4%) € similar ao observado por outros estudos em
batelada (KIYUNA et al., 2017; SANTOS et al., 2019), com desvio de 7,6% e remocéao de
DQO de 80% na relagio DQO/SO4> de 12 (KIYUNA et al., 2017) e desvio de 6% com
remogédo de DQO de 85% na relagio DQO/SO4% de 14,6 (SANTOS et al., 2019).

O mesmo efeito da atividade das BRS na digestdo anaerdbia da vinha¢ também foi
observado nos reatores continuos APBR e ASTBR mesofilicos (30 °C) no estudo de Aquino
et al. (2017). Ambos os reatores obtiveram remogdes de DQO entre 84% e 90% nas TCO
entre 2,4 e 10,2 kg DQO.m3.dia’. Entretanto, na TCO de 18 kg DQO.m3.dia™ as remocoes
de DQO foram reduzidas para 67% (ASTBR) e 55% (APBR). O MY no ASTBR permaneceu
constante entre 0,260 a 0,310 L CH4. g DQO, enquanto o MY do APBR variou entre 0,18 e
0,31 L CH4.g DQO™? com 0 aumento da TCO de 2,4 a 18 kg DQO.m>3.dia’. Os autores
justificaram os valores inferiores de MY (0,18 L CH4.g DQO™?) em comparacdo com o
rendimento teorico devido ao desvio do fluxo de elétrons da metanogénese para as BRS na
faixa de DQO/SO4> de 11,8 a 18,9 (AQUINO et al., 2017).

O sulfeto produzido ao remover 544 +51 mgSO4>.LY na TCO aplicada de
10 kg DQO.m3.dia! também é um fator importante a ser considerado, pois em condicdes
mesofilicas em pH 7,5 foi observada inibicdo de 67% da atividade metanogénica em
concentracdo 50 mg S?.L ™! (PERUZZO et al., 2018). O principal motivo a maior toxicidade
do sulfeto no pH 7,5 é o seu equilibrio entre a forma gasosa (H.S) e sua forma ionizada (HS).
No pH 7,5, 75% do sulfeto esti ionizado, causando maior inibigdo ao crescimento das
argueias metanogénicas (PERUZZO et al., 2018).

O efeito conjunto da inibicdo por sulfeto e superacdo das BRS sobre as arqueias
metanogénicas na competicdo por substrato possivelmente alterou a rota prevalente de
producdo de CH4. Tal fato é evidenciado pelas as menores PVM e MY na TCO aplicada de
10 kg DQO.m3.dia! mesmo com maior remocdo de DQO. Entre as possiveis rotas
metabdlicas, as principais para producdo de CHs4 sdo o consumo de HAc (metanogénese
acetoclastica) e o consumo de Hz e CO2 (metanogénese hidrogenotrofica) (LENG et al.,
2018).

As BRS sdo muito mais versateis se comparadas com as arqueias metanogénicas,
podendo degradar diretamente compostos como HPr e HBu sem necessitar de associac0es

sintréficas, além de consumirem o Hz (BRS hidrogenotroficas) e o HAc (BRS acetoclasticas)
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(STAMS et al, 2005). As BRS hidrogenotroficas superam as metanogénicas
hidrogenotréficas na competicdo por Hz caso sulfato suficiente esteja presente pelo maior
ganho energético e sua maior afinidade por hidrogénio (HULSHOFF POL et al., 1998;
STAMS et al., 2005). Apesar das BRS acetoclasticas também apresentam vantagens cinéticas
e termodindmicas sobre as metanogénicas acetoclasticas na competicdo por acetato, sua
menor afinidade ao sulfato que as BRS hidrogenotroficas diminui as chances que o total
consumo do acetato ocorra. Assim, é possivel que a rota metanogénica acetoclastica coexista
com a sulfetogénese mesmo em condicOes de excesso de sulfato (STAMS et al., 2005).

Dessa forma, Lei et al (2015) observaram ao adicionar sulfato (4 g Na;SO4.L™?) a
reestruturacdo da comunidade metanogénica e nas rotas predominantes na degradacédo
mesofilica (22 °C) de palmitato (10 mmol.L?) em ensaios em batelada. Na auséncia de
sulfato, a rota bioquimica predominante foi a metanogénese hidrogenotrofica. Por outro lado,
na presenca de sulfato a metanogénese acetoclastica foi favorecida, sugerindo que nao houve
inibicdo ou alteragdo da metanogénese acetocléstica devido a atividade sulfetogénica.

Em estudos de digestdo anaerdbia mesofilica da vinhaca em AnSBBR (ALMEIDA et
al., 2017; LOVATO et al, 2019a; 2019b), a importancia da rota metanogénica
hidrogenotréfica e efeitos similares de mudanca de rota predominante também foram
observados devido a outros fatores além a interferéncia das BRS. Almeida et al. (2017)
observaram PVM e MY maximos de 2,29 L CHsL'dia!l e 0,30L CHsg DQOY,
respectivamente, no valor de TCO de 8,2 kg DQO.m>3.dia’ com as rotas metanogénicas
acetoclastica e hidrogenotrofica atuando simultaneamente. No uso de vinhaca e soro de queijo
como co-substratos, Lovato et al. (2019a) observaram a predominancia da rota
hidrogenotréfica para a producdo de metano. Além disso, Lotavo et al. (2019b) observaram a
metanogénese hidrogenotrofica como a rota predominante na producdo de metano com o
aumento dos valores de TCO de 5,0 para 10,1 kg DQO.m.dia, observando os maiores MY
e PVM de 0,343 L CH4.g DQO™ e 3,46 L CHa.dia™.L?, respectivamente, na TCO de 10,1 kg
DQO.m3.dia™. Em geral, observa-se que as maiores PVM e HY s&o geradas em condigdes de
coexisténcia das rotas metanogénicas acetoclasticas e hidrogenotroficas (ALMDEIA et al.,
2017; LOVATO et al., 2019a; 2019b).

Portanto, possivelmente a rota hidrogenotréfica no RT-1 em TCO aplicada de
10 kg DQO.m3.dia! sofreu intereféncia das BRS e do sulfeto gerado, prevalescendo apenas a
metanogénese acetoclastica. Dessa forma, a metanogénese acetoclastica e as BRS removeram
88+4% da DQO aplicada, observando PVM e MY de respectivamente
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1,00 £0,19 L CHs.diat.L! e 0,130 + 0,025 L CHs.g DQO™? na auséncia da metanogénese
hidrogenotrofica.

Os produtos da digestdo anaerobia observados usando os metodos analiticos
representaram 84,1+ 12,2% e 86,1 + 12,2% da DQO afluente medida do reator RT-1 nas
TCO de 5 e 7,5 kg DQO.m3.dia!, respectivamente. As fragdes ndo discriminadas totais foram
15,9 + 2,3% na TCO de 5 kg DQO.m3.dia e 13,8 + 1,7% na TCO de 7,5 kg DQO.m=>.dia™%,
sendo 12,2 +2,3% e 6,1 £ 0,7% devido a fragdo removida ndo discriminada e 3,8 +0,7% e
7,7+ 0,9% devido a componentes soluveis ndo detectados. Entretanto, com o aumento da
TCO para 10 kg DQO.m3dia! a fracdo ndo detectada foi elevada 51,4 +6,8%, com
45,0 £ 4,5% devido a fracdo removida ndo discriminada e 6,4 = 0,6% devido a componentes
sollveis ndo detectados. A diminuicdo na recuperacdo tanto na fase soltvel quanto na fracédo
removida é devido a operagdo instavel do RT-1 na TCO de 10 kg DQO.m3.dia* que leva a
conversdo menos eficiente dos substratos organicos em metabolitos soltveis e CHa. Tal fato é
evidenciado pela fragdo de CHa recuperada menor que 30% na TCO de 10 kg DQO.m3.dia™.

Além disso, ao aumentar a TCO para na TCO de 10 kg DQO.m>3.dia* o consumo de
DQO foi possivelmente alterado para a geracdo de biomassa dentro do reator para reter
elevada densidade celular. Consequentemente, 45,0 £ 4,5% da energia bioquimica contida na
matéria organica alimentada foi direcionada para crescimento celular, enquanto apenas
28,7 £5,4% da DQO aplicada foi direcionada para a producdo de CHs. Isso pode ser
observado pelo aumento da relacdo entre SSV/SST no efluente de 0,61 para 0,70 indicando
maior quantidade sélidos volateis e, portanto, maior presenca de microrganismos no efluente
(BARROS et al., 2016; 2017) com 0 aumento da TCO de 5 para 10 kg DQO.m>.dia™.

A influéncia da TCO aplicada na producdo de biomassa interna no reator durante a
biodigetdo da vinhaca de cana-de-acucar foi observada em estudos tanto em condicao
mesofilica (30°C) (BARROS et al.,, 2016; AQUINO et al.,, 2017) quanto termofilica
(BARROS et al., 2017). No estudo de Barros et al. (2016) usando dois reatores UASB
mesofilicos (30 °C), as concentracdes de SSV aumentaram de 96 para 1385 mg.L™* no R1 e de
88 para 1556 mg.L™* no R2 aumentando a relagdo SSV/SST de 0,54 para 0,76, enquanto as
remocoes de DQO e os MY foram reduzidos para, respectivamente, 49% e
0,172 L CH4s. g DQO™ no R1, e 60% e 0,115L CHs. g DQO? no R2. Ao realizar a
biodigestio da vinhaga (31,500 mg DQO.L™) em de dois reatores UASB termofilicos (55 °C)
com a adi¢éo da torta de filtro como co-substrato, Barros et al. (2017) observaram aumento da
concentracdo de sdlidos volateis nos reatores com relacdo de SSV/SST < 0,7 e diminui¢do do
MY de 0,240 para 0,150 L CHs.g DQO™ com o aumento dos valores de TCO de 8 para
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55 kg DQO.m3.dia’. No estudo de Aquino et al. (2017) a sobrecarga foi observada em
valores de TCO superiores a 15 kg DQO.m3.dia?, diminuindo 0 MY do APBR para
0,180 L CH4. g DQO? com carga organica especifica superior a 0,4 g DQO.g SSV1.dia’
(AQUINO et al., 2017).

Os resultados dos balancos de DQO s&o similares aos resultados observados em
estudos da digestdo anaerdbia de vinhaca de cana-de-acucar realizados por Ferraz Junior et al.
(2016) (75,1-104,9%) e Fuess et al. (2017a) (80-90%). Estes valores ndo discriminados na
fase liquida de 3,8 +0,7% a 7,7 £ 0,9% nas TCO de 5 a 10 kg DQO.m3.dia* sio devidos
possivelmente a compostos sollveis que ndo puderam ser analisados pelos métodos
utilizados, como melanoidinas. Fuess et al. (2017a) também indicaram a presenca de
melanoidinas baseados no balanco de DQO e na coloracdo observada na vinhaca tratada,

exibindo propriedades anti-oxidantes e recalcitrantes na conversao bioldgica.

5.1.1.2 Estimativa de Geracgédo de Energia com o Aumento de Escala

Com a vazio de vinhaga de 7754 m3.dia’t, em DQO de 30.734 mg.L™?, a vaz&o massica
de matéria orgénica a ser tratada pelo sistema de digestdo anaerdbia foi de aproximadamente
9930 kg DQO.h? (2,76 kg DQO.s™). A partir desses dados, a estimativa do volume de reator
industrial e da energia gerada levou em consideracdo apenas o melhor resultado para o
sistema de um estagio do reator RT-1 (TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia?). A Figura 5.8 apresenta
0 arranjo do sistema de um estagio (AT1) industrial com as vazdes massicas de DQO, o

rendimento energético e a poténcia gerada a partir do metano.

Yiemr1 = 10850 kJ kg DQO'! Egp = 28 MW

2,76 kg DQO.s 3,52 kg DQO.s! RT-1 0,94 kg DQO.s’L__ 0,18 kg DQO.s"!

Figura 5.8 — Resultados do arranjo proposto para 0 RT-1
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A estimativa da escala industrial apenas para a melhor condi¢do de operagao do reator
RT-1 justifica-se pelas condigfes de operacdo do reator RT-1 terem 0 mesmo arranjo
industrial para atingir os parametros de operacdo do laboratorio. Dessa forma, as diferencas
dos resultados da estimativa do aumento de escala sdo todas orininérias dos resultados
observados nos experimentos em escala laboratorial, cuja discussdo foi feita anteriormente
baseada nos fundamentos da digestdo anaerdbia.

Assim, considerando a condi¢do com TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia™ em TDH de 24 h,
o sistema de um estagio foi projetado com vazdo de alimentacdo de 40.567 m3.dia’ e com
recirculagdo de 32.813 m3.dia? para diluir a corrente de vinhaca. A estimativa do volume do
reator de um estagio do cenario foi de 40.567 m® com volume de biomassa e meio suporte de
13525 m® e TCO removida de 5.5kgDQO.m?3.dia’. Esses volumes sio devidos
principalmente a elevada vazao para diluicio da vinhaga de 30.734 mg.L™* para 7500 mg.L™,

Com base na produtividade de metano de 1,66 L CHa.L™ .dia? alcangada na TCO de
7,5 kg DQO.m3.dia’l, equivalente a 74,2 mmol CHa.dia®.L?, a producdo de metano estimada
para a escala industrial foi de 3010 kmol CHa.dia™* (67.404 m® CHa.dia), equivalente a vazio
de producio de biogas de 99.124 m3.dia!, assumindo composicdo de 68% de CH4. A poténcia
gerada pela producdo de metano no reator de um estagio € de 28,0 MW, com producdo de
energia em potencial estimada em 169.825 MWh.ano™, considerando como um ano os
253 dias da safra de cana-de-aglcar. Essa poténcia gerada é equivalente a 689 W.m reator,
relacionando de forma indireta a energia gerada com o custo de construcdo do reator. O
rendimento energético global por carga removida observado no arranjo industrial do reator
RT-1 foi de 10.850 kJ.kg DQO™, equivalente a 7942 kJ.kg DQOaplicada™.

Esses valores sdo similares a geracdo de energia elétrica de 2,5 MW por milhdo de
tonelada de cana para o sistema de um estagio do RT-1, considerando uma conversdo de
energia elétrica de 30% para caldeiras ou motores de combustdo interna (FUESS et al., 2018a;
2018b; 2018c; LOVATO et al., 2019a; 2019b; SOUSA et al., 2019). A eletricidade obtida por
tonelada de cana pelo biogas foi de 15,2 kWh, podendo sustentar populagdes de 126 mil
habitantes por safra, usando o consumo mensal per capita de 159 kWh por més em 2018
(EPE, 2019).

Baseado nessa producéo e no balango de energia da usina apresentado na Tabela 4.12,
observa-se que a recuperacio de energia pelo metano na TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia* é de
3,8% da energia total obtida a partir da cana-de-aglcar, aumentando a recuperacao total da
usina para 96,6%. Essa recuperacdo pela digestio anaerébia é equivalente a 29.377 m® de

etanol ou 19,5% da eneriga do etanol e 68.555 t bagaco ou 7,4% da energia do bagaco.
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Considerando a diminuicdo de custos com o sistema de 7,5 kg DQO.m3.dia*,
US$ 250.000 por més seriam poupados ao trocar o uso de gas natural pelo biogas gerado pela
digestdo anaerobia, enquanto que a troca de diesel e GLP economizariam mais de
US$ 1.500.000 por més.

5.1.2 Sistema de Dois Estagios (RA-1+RST-1)
5.1.2.1 Reator Acidogénico (RA-1)

O reator RA-1 foi operado no TDH de 4 h com DQO de 10.000 mg.L?, equivalente a
TCO de 60 kg DQO.m3.dia, de forma a obter a melhor condicio de operacéo para producio
de hidrogénio para o RALF. O objetivo do RA-1 foi gerar o afluente do reator de segundo
estdgio metanogénico termofilico (RST-1). Esta condicdo de operacdo foi avaliada
anteriormente por outros estudos da literatura em RALF termofilicos (55 °C) (SANTOS et al.,
2014c; RAMOS e SILVA, 2017), obtendo rendimento maximo de hidrogénio.

Os valores de pH medidos nas amostras afluentes e efluentes permaneceram em
49+0,2 e 48 0,2, respectivamente. Os valores médios de SST, SSV e SSF foram de
1003 + 259, 806 +200 e 197 + 76 mg.Lt. A conversdo de carboidrato observada foi de
61 + 7% e a remocao de DQO foi de 9,5 + 3,3%, resultando em um efluente acidogénico com
9160 + 650 mg DQO.L™. Estes valores com elevada conversdo de carboidrato e baixa
remocdo de DQO sdo caracteristicos de reatores acidogénicos devido ao processo
fermentativo produzir Hz, CO; e &cidos graxos volateis. Estes resultados estdo na mesma faixa
que os estudos de producao termofilica de hidrogénio a partir de vinhaga, com conversdo de
carboidrato entre 31% e 73% e remocdo de DQO entre 8,5% e 19,2% (FERRAZ JUNIOR et
al., 2015a; FUESS et al., 2016; FUESS et al., 2018c).

A remogéo de sulfato observada no reator RA-1 foi de 52 + 6%, com concentragdes de
sulfato afluente de 544 +51 mg.L?, de sulfato efluente de 261 +29mg.L? e relagio
DQO/SOs* de alimentagdo de 18. A atividade sulfetogénica é indesejavel no reator
acidogénico quando o objetivo é a producdo de hidrogénio, pois as BRS consomem o H>
produzido pelas bactérias acidogénicas (equagéo 3.6), diminuindo o HY e a PVH (MIZUNO
et al., 1998) apesar de ndo interferirem na fermentacéo e acidificacdo dos substratos (LOPES
etal., 2010).

4H; + SO4% + H* > HS + 4H,0 (3.6)
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Por outro lado, alguns estudos consideram que a reducdo de sulfato pode ser
interessante para o estagio acidogénico em aguas residuarias ricas em sulfato (LOPES et al.,
2010; FUESS et al.,, 2019; SILVA et al., 2020). Quando sulfato estad presente na agua
residudria, a reducdo de sulfato pode ocorrer em conjunto com a acidificacdo. Portanto, o
sulfato pode ser removido antes do estdgio metanogénico em um sistema de dois estagios,
resultando em maiores atividades metanogénicas sem a interferéncia das BRS na producéo de
CH4 (LOPES et al., 2010)

No caso especifico do reator RA-1, a remoc¢do de sulfato possibilitou o aumento da
relagdo DQO/SO4* de 18 no afluente para 35 no efluente. Essa relagdo DQO/SO4? de 35 é
melhor para a alimentagdo do reator metanogénico de segundo estdgio, pois possibilita
producdo de CH4 com atividade sulfetogénica desprezivel (KIYUNA et al., 2017; FUESS et
al., 2019). Vale ressaltar que esta remocéo de sulfato foi observada na faixa de pH inferior a
5, considerada inibitéria para a remocdo de sulfato em reator acidogénico para vinhaca
(MIZUNO et al., 1998; HULSHOFF POL et al., 1998; HWANG et al., 2009; FUESS et al.,
2019). Em condicdes acidas, as BRS sdo inibidas pelos acidos organicos, nao podendo utilizar
estes substratos para reduzir o sulfato. Por outro lado, o uso de substratos que ndo sdo acidos
organicos (como H> e glicerol) pode favorecer a remocao de sulfato em pH inferior a 5,0,
como observado ao adicionar glicerol como doador de elétrons para a remocgéo de sulfato do
efluente da drenagem &cida de minas (QIAN et al., 2019).

A literatura de producdo de hidrogénio a partir de vinhaca apresenta resultados
conflitantes sobre a sufetogénese na faixa de pH inferior a 6,0. Estudos anteriores em AFBR
termofilicos (55 °C) para a producdo de hidrogénio a partir da vinhaga de cana-de-aglcar ndo
observaram interferéncia das BRS nas faixas de DQO/SO4*~ entre 12 a 21 (SANTOS et al.,
2014a), 13 a 19 (SANTOS et al., 2014b) e entre 12 a 20 (SANTOS et al., 2014c). Apenas no
TDH de 1 h as BRS conseguiram se manter no reator e consumir Hz, diminuindo o HY para
1,92 (10000 mg DQO.L™Y) e 0,19 mmol Hz.g DQO™? (30000 mg DQO.L™Y). Por outro lado, 0
reator acidogénico mesofilico (22 °C) do sistema de dois estagios de biorreatores de
membranas no estudo de Silva et al. (2020) obteve remocao de 3,8% de DQO e 44,5% de
remocdo de sulfato. N&o foi observada inibicdo da acidogénese pela atividade das BRS em
qualquer faixa de DQO/SO4* (9 a 94) da vinhaca de cana-de-aglcar.

A fracdo molar de hidrogénio foi de 24 + 6% e a producéo volumétrica de hidrogénio
(PVH) foi de 0,50 +0,04 L.dia.L?, equivalente a 1,16 + 0,10 L.dia™.Liitc:. Da mesma
forma, a PVH encontrada na literatura encontra-se em uma faixa muito ampla, com valores
entre 1,0 a 2,3 L.dia.L™! em reatores termofilicos (55 °C): APBR (TDH de 10,2 he 7,5 h com
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DQO de 35200 mg.L™Y) (BUITRON et al., 2014a; FERRAZ JUNIOR et al., 2014; 2015a;
FUESS et al., 2016; 2018c) e de 17,0 a 47,0 L.dia.Liitc* em RALF (TDH de 8 ha 05 h e
DQO de 10.000 a 30.000 mg DQO.L?) (SANTOS et al., 2014a, 2014b, 2014c; RAMOS e
SILVA, 2017). Apesar do resultado observado no RA-1 ser inferior aos valores de PVH em
RALF, seus valores sdo similares aos observados em outros estudos na literatura.

O rendimento de hidrogénio foi de 0,37 +0,03 mmol H.. g DQO™, equivalente a
0,90 + 0,07 mol Hz.mol ™ sacarose, 2,64+ 0,22 mmol H..g™* carboidrato consumido e
3,94 + 0,32 mmoL Hz.g DQOrem™. Na literatura, os resultados de HY estdo na faixa entre 0,7
e 2,86 mmol H,. g DQO™ (TDH de 12 h a 4 h) (DQO de 10,000 a 30,000 mg.L™) em reatores
APBR e RALF similares ao RA-1 (SANTOS et al., 2014b, 2014c; FERRAZ JUNIOR et al.,
2014; FUESS et al., 2016; RAMOS e SILVA, 2017; FUESS et al., 2018c).

O aumento da TCO resulta no aumento da quantidade de matéria organica disponivel
para consumo microbiano, atingindo seu valor 6timo para conversdo de carboidratos em
hidrogénio na TCO de 60 kg DQO.m>3.dia' em RALF (SANTOS et al., 2014b; RAMOS e
SILVA, 2017) e de 84,2 kg DQO.m3.dia’ em APBR (FERRAZ JUNIOR et al., 2015a;
FUESS et al., 2016). Entretanto, o efeito negativo da TCO associado a reducdo do TDH
sugere que taxas de carregamento maiores sdo deletérias para a biomassa, com consequente
acumulo no reator de acidos volateis, compostos recalcitrantes e toxicos presentes na vinhaca
alimentada. O HY (0,37 + 0,03 mmol H.. g DQO™) apresentado no RA-1 foi inferior ao
encontrado na literatura (entre 0,7 e 2,86 mmol H,. g DQO™) devido a presenca excessiva de
compostos toxicos e recalcitrantes presentes na vinhaca de cana-de-acUcar. Além disso,
possivelmente a acdo da sulfetogénese contribuiu no consumo do hidrogénio produzido,
diminuindo o HY e a PVH observada (FUESS et al., 2019; SILVA et al., 2020).

Efeitos negativos ao HY e PVH devido a TCO foram observados por Ferraz Junior et
al. (2014) avaliando o efeito da TCO na producdo termofilica de hidrogénio em APBR nos
valores de TDH entre 24 a 8 h, correspondendo a valores de TCO entre 36,2 a
108,8 kg DQO.m3.dia. Os valores maximos de PVH e de HY de 1023 mL Ha.dialL?! e
2,4 mol Hz.mol carboidrato™ (0,7 mmol Hz.g DQO™) foram observados no valor de TDH de
12 h, correspondendo a TCO de 72,4 kg DQO.m3.dia™’. Santos et al (2014c) utilizando RALF
termofilico (55 °C) reduzindo o TDH de 6 a 1 h, com consequente aumento da TCO de 60
para 480 kg DQO.m.dia, observaram a reducéo do HY de 2,23 para 0,5 mmol H,. g DQO™
observados no TDH de 6 h. A operacdo do reator em TCO 6tima para maximizar a produgéo
de hidrogénio a partir de vinhaca de cana-de-acUcar também foi indicada por Fuess et al.
(2018c) que observaram PVH méaxima de 1,6 L Hz.dia™.L"* e HY de 0,87 mmol Hz.g DQO™
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no TDH de 7,5 h e TCO de 84,2 kg DQO.m3.dia™ em APBR termofilico (55 °C).

Os resultados dos metabdlitos sdo ilustrados na Figura 5.9. Além disso, as
concentracdes dos metabdlitos, dos carboidratos residuais e os SSV em valores de DQO
equivalente sdo apresentadas na Tabela 5.3 e o balanco global de DQO ¢ apresentado na
Tabela 5.4. Os principais metabolitos observados foram os acidos acético (18,8 + 1,6%,
531 + 108 mg.L 1), butirico (31,4 + 3,5%, 1299 + 171 mg.L?), propidnico (13,2 + 2,0%,
461 +49 mg.L™Y), latico (10,2 + 0,4%, 431 + 33 mg.LY), caproico (10,2 + 1,1%,
558 + 21 mg.L ) e isobutirico (16,2 + 1,3%, 672 + 202 mg.L). A concentragdo total de
metabolitos foi de 6546 + 504 mg DQO.L™.

750 A

500 A

——

Metabélitos (mg.L)

250 H

BHPr OHAc OHBu &8&HLa OHIsBu &EHCa

Figura 5.9 — Principais metabdlitos observados no reator RA-1
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Tabela 5.3 — DQO equivalente dos metabdlitos, SSV e carboidratos residuais no efluente do RA-1

TCOA DQOa DQO equivalente (mg DQO.L?) DQOk +
(kg DQO.m*dia*) (mg DQO.L™) HAC HPr HBu HIsBu HLa HCa Carboidrato SSV Total (mg DQO.LY) (%)
60 10121+718 566+115 698+74 2364+311 1223+368 461+35 1233+46 1011+238 1145+284 8701+626 9160 % 650 5

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOA — DQO afluente aplicada ao reator; DQOg — DQO efluente medida; Total — Somatdrio dos valores de DQO equivalentes dos metabolitos,
carboidratos e SSV; # (%) — Diferenca percentual entre DQO efluente medida e 0 somatério dos componentes medidos;

Tabela 5.4 — Balanc¢o global de DQO do reator RA-1

DQO medida (mg DQO.L™)

TCOa N L Componentes do efluente
(kg DQO.m* dia) DQOA Ha SO Fracdo removidando o
discriminada Metabolitos Carboidrato SSV
60 10121+ 718 615 190+ 21 711 +£50 9160 £ 650 6546 £ 504 1011 £ 238 1145 £ 284
Proporcdo da DQO medida (%)
TCOa . N Componentes do efluente
(kg DQO.m* dial) DQOA H, 502 Frat;a_o re_mc_nwda nao DQOE
discriminada Metabélitos Carboidrato SsV
60 100 0,6 + 0,05 19+0,2 7005 905+6,4 64,7+5,0 100+24 11,3+£2,8

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOA — DQO afluente aplicada ao reator; H, — DQO convertida a hidrogénio; SO~ DQO consumida pela redugdo de sulfato;
Fracdo removida ndo discriminada — (DQOa-H2-S0,%-DQOE); DQOEe — DQO efluente medida;
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Dentro os principais metabdlitos observados vale destacar as rotas metabolicas do
HAc, HBu, HPr e HLa. Segundo Das e Veziroglu (2008), a produgdo de HAc possibilita a
formacédo de 4 mol Hz.mol glicose™ (equagdo 3.1). A rota produtora de HBu possibilita a
producdo de 2,0 mol Hz.mol glicose™ (equagéo 3.2) (DAS e VEZIROGLU, 2008). Por outro
lado, a producédo de propionato é indesejavel, pois na sua producdo como metabdlito final ha
consumo de H> (equacdo 3.3). Por fim apesar de a producdo de HLa nédo estar associada a
rotas metabolicas produtoras de hidrogénio (equacdo 3.4) (ZHANG et al., 2015), ndo foi

observado interferéncia na producdo de HBu ou de HAc.

CsH1206 + 2H20 = 2CH3sCOOH + 2CO, + 4H; (3.1)
CsH1206 > CH3(CH2)2COOH + 2CO; + 2H> (3.2)
CsH1206 + 2Hz = 2CH3CH2COOH + 2H,0 (3.3)
CsH1206 > 2 CH3CH(OH)COOH (3.4)

A comparagdo somatdria dos componentes presentes no efluente do reator RA-1 em
comparacdo com a DQO efluente medida indicou a diferenca em torno de 5%, equivalente a
diferenca de 459 mg DQO.L?, valor considerado baixo tendo em vista os métodos analiticos
utilizados.

Com relacdo ao balanco global de DQO, observa-se que a fragdo da DQO aplicada
convertida a H> foi de 0,6 + 0,05%, enquanto as bactérias redutoras de sulfato utilizaram
19+0,2% da DQO aplicada para remover 52 +6% do sulfato na TCO aplicada de
60 kg DQO.m3.dial. A DQO do efluente apresentou 90,5+ 6,4% da matéria organica
aplicada e, dos seus componentes detectados, os carboidratos residuais apresentaram a fracdo
da DQO aplicada de 10,0 £ 2,4%, os SSV 11,3 + 2,8% e 0s metabotilos sollveis 64,7 £ 5,0%.
Importante ressaltar que desses metabolitos, 5,6 +1,1% do fluxo de elétrons vindos do
afluente foram para o HAc, 6,9 + 0,7% para o HPr, 23,4 + 3,1% para 0 HBu, 12,1 + 3,6% para
0 HIsBu, 4,6 + 0,3% para o HLa e 12,2 + 0,5% para o HCa, mostrando a prevaléncia da rota
butirica de producédo de Ha.

Entretanto, Fuess et al. (2018c) e Garcia-Depraect et al. (2019) também propuseram
uma rota metabolica para o consumo de HLa e HAc para a producdo de hidrogénio a partir de
vinhaca de cana-de-acgUcar e de tequila, respectivamente. De acordo com Garcia-Depraect et
al. (2019), a baixa conversdo de carboidrato de 56,1% em ensaios em modo batelada
mesofilicos (35 °C) indicou que algumas bactérias consumiram &acido formico para produzir

HAc e HLa, enquanto as bactérias fermentativas produtoras de H> consumiram estes acidos
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para produzir HBuU e Hz (3,2 mmol Hz. g DQO™). Em um reator APBR termofilico (55 °C) no
TDH de 7,5 h, Fuess et al. (2018c) observaram HY de 0,76 mmol H,. g DQO™ sugerindo a
mesma rota metabolica.

De forma geral, os principais resultados observados no reator RA-1 sdo apresentados
na Tabela 5.5.

Tabela 5.5 — Principais resultados do reator RA-1

Condicdes de operacéo

TDH (h) 4 TCO (kg DQO.m>3.dia™) 60
Principais resultados

Conv. Carboidratos (%) 61+7 H2% 24+ 6
Remoc&o DQO (%) 9,5+3,3 PVH (L.diat.L?Y) 0,50 + 0,04
DQO efluente (mg.L™?) 9160 +650  HY (mmol Hz. g DQO™) 0,37 £0,03

SSV (mg.LY) 806 + 200 Remogio SO4% (%) 52+ 6

Metabolitos (fracdo molar)

HACc (%) 18,8+ 1,6 HLa (%) 10,2+ 0,4
HBu (%) 314+£35 HCa (%) 10,2+1,1
HPr (%) 13,2+2,0 HIsBu (%) 16,2+ 1,3

Dentre os resultados apresentados na literatura de producdo de hidrogénio a partir de
vinhaga observa-se a predominancia dos acidos HAc, HBu, HLa e a interferéncia do HPr na
producdo de hidrogénio (SANTOS et al., 2014a, 2014b, 2014c; FUESS et al., 2018c;
SYDNEY et al., 2018). Além destes metabdlitos, também sédo identificados HisBu, metanol e
etanol em concentragdes mais baixas (REIS et al., 2015; RAMOS e SILVA, 2017). Nas
condi¢des de producdo maxima de hidrogénio observa-se a predominéancia das concentracdes
de HAc (1000 a 3000 mg.L ) e HBu (1000 a 4500 mg.L ™) com baixa concentragio de HPr
(721 mg.L?) e independente da concentracido de HLa até 2000 mg.L* (SANTOS et al.,
2014c; SYDNEY et al., 2014; FUESS et al., 2016; 2018c). Entretanto, Sydney et al. (2014)
destacam que a concentracio de 1321 mg.L* de HPr foi inibitoria a producéo de hidrogénio.
Além disso, Santos et al. (2014c) indicam que concentracdes elevadas de acidos (3000 a 3500
mg.LY) mesmo que relacionadas & producdo de hidrogénio (HAc e HBu) podem ser
inibitdrias. Segundo Wang et al. (2008), os acidos desregulam o balanco fisioldgico das
células das bactérias produtoras de H> ao permeiarem e se dissociarem dentro das células.

Portanto, a faixa de concentragfes dos metabdlitos produzidos pelo RA-1 indica a
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predominancia da rota butirica (1299 + 171 mg.L™!) com a rota acética (531 + 108 mg.L™?).
Além disso, a concentracdo dos metabdlitos possivelmente ndo foi inibitéria a producéo de
hidrogénio e a concentragio de HPr (461 +49 mg.L) foi similar a outros estudos de
producdo continua de hidrogénio a partir de vinhaca (SANTOS et al., 2014c; FUESS et al.,
2016; 2018c).

5.1.2.2 Reator Metanogénico de Segundo Estagio Termofilico (RST-1)

No reator RST-1 foi avaliado o efeito da diminui¢do do TDH de 18 h para 10 h na
producdo de metano e digestdo anaerdbia do efluente do reator RA-1, aumentando a TCO de
12 para 21,6 kg DQO.m3.dia™t. Na Figura 5.10 é ilustrado o efeito da diminuicdo do TDH de
18 h para 10 h na conversdo de carboidrato e na remogdo de DQO observadas no RST-1. A
conversao de carboidrato manteve-se constante entre 72 + 10% e 74 £ 8% com a reducdo do
TDH de 18 h para 10 h. A remocdo de DQO aumentou de 59 +5% para 69 + 7% ao reduzir o
TDH de 18 h para 10 h, obtendo valor maximo no TDH de 14 h. De forma global, isto é,
considerando a remogdo prévia de DQO na fase acidogénica, a remog¢do de DQO do sistema

de dois estagios atingiu valor maximo de 72 + 7%
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Figura 5.10 — Converséo de carboidrato e remogdo de DQO em fungéo da TCO no RST-1

Na digestdo anaerdbia de dois estagios o0 estagio acidogénico converte a maior parte
dos carboidratos (60% a 99%), facilitando a remog&o de DQO no estagio metanogénico (60%
a 96%) (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; VOLPINI et al., 2018; FUESS et al., 2017a;
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CABRERA-DIAZ et al., 2017). A remocio de DQO maxima foi observada no estudo de
Ferraz Junior et al. (2016) em APBR + UASB termofilico (55 °C) tratando vinhaca de cana-
de-aglcar (35,200 mg DQO.L™?) variando o TDH de 56 para 23 h, aumentando a remog&o
global de DQO de 74 para 96% com o aumento da TCO de 15 para 25 kg DQO.m3.dia™™.

Os valores de pH afluente e efluente mantiveram-se entre 7,9 + 0,3 e 8,2 £ 0,2 no
reator RST-1. Alcalinidade foi adicionada ao afluente do RST-1 de forma a manter os valores
de pH dentro destas faixas que favorecem as arqueias metanogénicas. Os valores de
alcalinidade parcial e da razdo entre alcalinidade intermediaria e alcalinidade parcial (Al/AP)

sdo ilustrados na Figura 5.11.
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Figura 5.11 — Valores de alcalinidade e de AI/AP em fungdo da TCO no RST-1

Os valores de alcalinidade parcial do reator RST-1 permaneceram entre 4390 + 501 e
4806 + 310 mg CaCOs.L™ com a reducdo do TDH de 18 h para 10 h. Os valores de Al/AP
diminuiram de 0,39 + 0,06 para 0,29 + 0,05 com a reducdo do TDH de 18 h para 10 h.

Similarmente, na literatura € utilizado NaHCO3 para manter a alcalinidade do reator
(DOLL e FORESTI, 2010; FERRAZ JUNIOR et al., 2016; FUESS et al., 2017a). No estudo
de FERRAZ JUNIOR et al. (2016) avaliando o desempenho de UASB termofilico (55 °C) o
controle do pH e da alcalinidade foi realizado adicionando 12,5 g NaHCOs.L™* no UASB de
um estéagio e 6,25 g NaHCOs.L ! no UASB de dois estagios. No estudo de Fuess et al. (2017a)
a alcalinidade foi fornecida ao ASTBR metanogénico usando NaHCOs (6,25 g.L ™), mantendo
a relagdo AI/AP entre 0,3 e 0,41 mesmo com o aumento da TCO para 25 kg DQO.m.dia™
obteve-se AI/AP de 0,41.
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De forma a avaliar a evolucdo da biomassa e matéria organica no reator, os efeitos do
TDH nos SSV do reator RST-1 sdo ilustrados na Figura 5.12.
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Figura 5.12 — Valores de SSV em funcdo da TCO no RST-1

No RST-1 os valores de SST, SSV e SSF diminuiram de 1052 +241 para
584 + 101 mg.L?, de 659 + 238 para 371 +57 mg.L! e de 393 + 52 para 213 + 102 mg.L*
com a reducdo do TDH de 18 h para 10 h. No estudo de Fuess et al. (2017a) foi avaliado o
efeito do aumento da TCO de 15 a 30 kg DQO.m3.dia! na digestdo anerdbia de vinhaca em
dois estagios usando no estagio acidogénico um APBR termofilico (55 °C) nos valores de
TCO de 84,2 kg DQO.m3.dia’ e TDH de 7,5 h e no estagio metanogénico comparando um
ASTBR e um UASB de um estagio termofilicos (55 °C) reduzindo o TDH de 37 h para 18 h.
Com o aumento da TCO de 15 a 30 kg DQO.m.dia™* o reator UASB manteve a concentracio
de SSV de 1532 mg.L™ e no reator ASTBR permaneceu em 1544 mg.LL.

A remocdo de sulfato no reator RST-1 foi de 100% em todas as condigBes de
operacdo. Com o beneficio da remocédo parcial de sulfato de 52 £ 6% no primeiro estagio
acidogénio RA-1, a relacdo DQO/SO.? de alimentacio foi de 35. Isso possibilitou a remogéo
da concentragdo de sulfato de 261 + 29 mg SO+*.L™* possivelmente sem influéncia relevante
para a remoc¢do de DQO pela producdo de metano (KIYUNA et al., 2017). Além disso, a
remocao de sulfato contribuiu para alcalinidade do reator com 271 + 30 mg CaCOs.L?, valor
aproximadamente 1,2% da alcalinidade parcial (considerando 1,04 grama de alcalinidade por
grama de sulfato removido de acordo com Greben et al., 2000). Apesar disso, a remogéo de

sulfato piora a qualidade do biogéas ao liberar H2S na sua composicao.
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A diminuicdo da influéncia da sulfetogénese no segundo estdgio metanogénico é uma
das principais vantagens do sistema de dois estigios. Diversos estudos da literatura
comprovaram o0s efeitos negativos da competicdo por substrato entre a sulfetogénese e a
metanogénese (BARRERA et al., 2014; KIYUNA et al., 2017; JIMENEZ et al., 2018;
PERUZZO et al., 2018). Ao reduzir a relagdo de DQO/SO4* de 20 para 10, Barrera et al.
(2014) observaram a reducdo da PVM e do MY em 25% e 20%, respectivamente, em reator
UASB mesofilico (35 °C) alimentado com vinhaca de cana-de-actcar (38 a 58 g DQO.L™) no
TDH de 4,86 dias. No caso da digestdo termofilica (55 °C) de vinhaga (24.200 mg DQO.L™),
Kiyuna et al. (2017) observaram producgdes de CHa 35% menores devido ao fluxo de elétrons
ser direcionado para a sulfetogénese na relagdo DQO/SO4 de 7,5.

A composicdo do biogas produzido no reator RST-1 foi avaliada durante todas as
condicdes operacionais. Com a reducdo do TDH de 18 h para 10 h a CH4% no reator RST-1
permaneceu entre 69 + 6% e 74 + 6%. Os valores de CH4% apresentados em outros estudos
sdo similares aos observados no RST-1. Por exemplo, Buitrén et al. (2014b) observou a
reducdo na CHs% de 68% para 40% quando o TDH foi reduzido de 24 h para 18 h usando
vinhaca de tequila (1636 mg DQO.L?) em AnSBBR mesofilico (30 °C). No estudo de Moraes
et al. (2015b) a digestdo anaerdbia de vinhaca de beterraba em CSTR mesofilico (37 °C) a
composicdo de metano permaneceu entre 52 e 78%. No estudo de Ferraz Janior et al. (2016)
avaliando a performance de UASB termofilico (55 °C) a composi¢do de metano permaneceu
entre 58 e 62% (UASB I) e 51 e 76% (UASB I1).

Os valores de PVM observados para o reator RST-1 sdo ilustrados na Figura 5.13.
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Figura 5.13 — Variacdo na PVM em funcéo da TCO no RST-1



162

A reducdo do TDH de 18 h para 10 h aumentou a PVM do RST-1 de 1,82 + 0,15 para
3,18 £ 0,29 L CHs.dia®.L?, equivalente a 7,34 + 0,67 L CHa.dia™.LLeite™* A reducio do TDH
de 18 h para 10 h favoreceu a PVM devido ao aumento da TCO aplicada ao reator RST-1 de
12 para 21,6 kg DQO.m3.dia? que aumenta a disponibilidade de matéria organica para
producdo de metano no reator.

Similarmente, na literatura de reatores de dois estagios encontram-se outros estudos
que também observaram aumento da PVM ao aumentar a TCO por meio da reducdo do TDH.
No estudo de Ferraz Junior et al. (2016) avaliando o desempenho de UASB termofilico
(55 °C) a PVM aumentou de 1,38 para 2,11 L CHs.dial.L* no UASB | e de 1,37 para
2,80 L CHas.dia™.L"t no UASB Il com o aumento da TCO de 15 a 25 kg DQO.m3.dia™. No
estudo de Fuess et al. (2017a) o aumento da TCO de 15 a 30 kg DQO.m3.dia™* em ASTBR
termofilico (55 °C) aumentou a produtividade de metano de 1,52 para 4,50 L CHa.dia™.L L,

Na Figura 5.14 ¢ ilustrado o efeito da TCO no rendimento de metano (MY) no reator
RST-1. Os valores de MY do reator RST-1 permaneceram entre 0,257+ 0,021 e
0,258 + 0,042 L CH4.g DQO™ com a reducéo do TDH de 18 para 14 h. Entretanto, com o
aumento do TDH para 10h o MY foi reduzido para 0,220 + 0,020 L CHs.g DQO™.
Possivalmente a TCO de 21,6 kg DQO.m>3.dia™! é uma condicio de operacdo maxima para o
RST-1,com valores maiores de TCO causando o desbalanceamento no consumo de &cidos
pela metanogénese, acumulo de compostos toxicos que inibem a producdo de metano e a

diminuicdo do MY.
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Figura 5.14 — Variagdo na MY em funcédo da TCO aplicada no RST-1
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Estes valores de MY observados no RST-1, correspondentes de 63% a 74% do
rendimento tedrico, sdo similares aos observados na literatura de digestdo anaerdbia de
vinhaca em dois estagios (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; VOLPINI et al., 2018; FUESS et
al., 2017a; CABRERA-DIAZ et al., 2017). O MY observado por Ferraz Junior et al. (2016)
em reatores termofilicos (55 °C) aumentou de 0,179 para 0,234 L CHs.g DQO™ em UASB de
um estagio e de 0,227 a 0,306 L CH4. g DQO™ em UASB de dois estagios com o aumento da
TCO de 15 a 25 kg DQO.m>.dia, correspondente a 72% e 90% do rendimento tedrico
maximo de 0,350 L CH4. g DQO™ (CNTP). Em AnSBBR mesofilico (30 °C), Volpini et al.
(2018) observaram aumento do MY de 0,193 para 0,340 L CH4.g DQO™ ao aumentar a TCO
de 1,5 para 8,8 kg DQO.m3dia’. Em ASTBR termofilico (55°C), Fuess et al. (2017a)
observaram que ao aumentar a TCO de 15 para 30 kg DQO.m2.dia’ aumentou-se o0 MY de
0,249 para 0,301 L CH4.g DQO™,

De forma a avaliar a composicao residual do efluente do sistema de dois estagios, as
concentracfes dos metabdlitos sdo apresentadas na Figura 5.15, enquanto que os valores dos
metabolitos, dos carboidratos residuais e os SSV em valores de DQO equivalente sao
apresentadas na Tabela 5.6. Além disso, o balango global de DQO é apresentado na Tabela
5.7.

mm HPr ——HAc C—HVa =@=Total
700 2000

- L 1600
s | &
ji)525 _ 2
£ - 1200 &
2350 - i =z
= 8
= - 800 3
§175 g
‘U 7 =
e =

i E

1 L @

0 0 S

12,0 15,4 21,6
TCO (kg DQO.m*.dia")

Figura 5.15 — Concentracdo de metabolitos em funcéo da TCO aplicada no RST-1



164

Tabela 5.6 -DQO equivalente dos metabdlitos, SSV e carboidratos no efluente do RST-1

TCOA DQOA DQO equivalente (mg DQO.L?) DQOk .
(kg DQO.m?3.dia) (mg DQO.L™) HAC HPr HVa Carboidrato SSV Total (mg DQO.L™) 7 (%)
12 9160 + 650 385+ 93 872+ 173 245 + 31 286 + 26 936 £+ 338 2724 + 391 3737 + 265 27
15,4 9160 + 650 447 + 90 445 + 75 0 266 + 24 527 £ 81 1685 + 144 2803 + 199 40
21,6 9160 + 650 611+78 410+ 70 0 272+ 25 540+ 115 1833 +183 3032 + 215 40

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; DQOe — DQO efluente medida; Total — Somatério dos valores de DQO equivalentes

dos metabolitos, carboidratos e SSV; # (%) — Diferenca percentual entre DQO efluente medida e 0 somatdrio dos componentes medidos;

Tabela 5.7 — Balanco global de DQO do reator RST-1

DQO medida (mg DQO.L™)

TC0A 5 - [ tes do efluent
(kg DQO.m*.dia) DQOA CHa SO F~ra9a_o re_mc_;wda DQO: omponentes do etluente
nao discriminada Metabolitos ~Carboidrato SSV
12 9160 £ 650 3992 + 331 175+ 19 1256 + 163 3737265 1502 £ 165 286 + 26 936 + 338
15,4 9160 £ 650 4693 + 759 175+ 19 1489 + 159 2803 £ 199 892 + 98 266 + 24 527 £ 81
21,6 9160 £ 650 3867 + 352 175+ 19 2086 * 233 3032 +215 1021 +112 272 £ 25 540 + 115
. Proporcdo da DQO medida (%)
A ~ R
(kg DQO.m™.dia%) DQOA CHa 502 F~ra(;a_o re-m(-)v|da DQO Componentes do efluente
nao discriminada Metabélitos ~Carboidrato SSV
12 100 43,6 £ 3,6 19+0,2 13,7+1,8 40,8+ 29 164+1,8 3,1+£0,3 10,2 £ 3,7
15,4 100 51,2+8,3 19+0,2 16,3+ 1,7 30,6+2.2 97+11 29+0,3 58+0,9
21,6 100 42,2+38 1,9+0,2 228+25 33,1+23 112+1,.2 3,0+£0,3 59+1,3

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; CHs — DQO convertida a metano; SO4*— DQO consumida pela redugéo de
sulfato; Fracdo removida ndo discriminada — (DQOa-CH4-S04%-DQOk); DQOE — DQO efluente medida;
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Os principais metabdllitos encontrados foram o acido propiénico (HPr) (27,7% a
62,5%) e acido acético (HAc) (34,2% a 72,7%). No reator RST-1 o acido valérico (HVa)
também foi idenficado no TDH de 18 h (TCO de 12 kg DQO.m3.dia™) com fragdo molar de
7,9% (120 + 15 mg.L™). A reducéo do TDH de 18 h para 10 h reduziu a concentracio de HPr
de 576 +114 mg.L? para 271 + 46 mg.L?, aumentando a concentracio de HAc de
361 +87 mg.L? para 573 + 73 mg.L™ . Consequentemente, o aumento da TCO de 12 para
21,6 kg DQO.m3.dia® diminuiu a concentracio de metabodlitos totais no efluente de
1502 + 165 para 1021 + 112 mg DQO.L ™.

A comparagdo somatoria dos componentes presentes no efluente do reator RST-1 em
comparacdo com a DQO efluente medida indicou a diferenca entre 27,1% e 39,9%,
equivalente a diferenca de 1014 a 1199 mg DQO.L™. Em outros estudos da literatura que
realizaram a digestdo anaerobia da vinhaca em condigdes termofilicas também observaram
diferencas entre 25 a 40% entre a DQO medida e a DQO calculada com base nos
componentes do efluente (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; FUESS et al., 2017).

Da mesma forma que o RT-1, os valores de concentracdo de acidos do RST-1
permaneceram abaixo dos limites de tolerancia tanto para reatores metanogénicos de um
estagio (WANG et al., 2009) quanto para metanogénicos de segundo estdgio (MAMIMIN et
al, 2017). Isso é muito importante, pois maiores cargas organicas geram maior quantidade de
acidos volateis, podendo desbalancear o equilibrio entre a producéo e o consumo de acidos,
causando instabilidade na operacdo do reator (WANG et al., 2009; MAMIMIN et al., 2017).
Este resultado é similar aos outros estudos de digestdo anaerébia em dois estagios, nos quais
as concentracdes de HPr e HAc se limitaram abaixo de 1000 mg.L™* (FERRAZ JUNIOR et
al., 2016; VOLPINI et al., 2018; FUESS et al., 2017a). Este fendbmeno de sobrecarga foi
observado por Siqueira et al. (2013) em RALF mesofilico (30 °C), com 0 aumento da TCO de
3,33 para 26,19 kg DQO. m3.dia' aumentando a concentracio de 4&cidos para
3146 mg HAc.L?, diminuindo a remoc&o de DQO. Entre estes acidos, houve predominio de
HPr (22 a 100%) e HAc (14 a 53%).

Avaliando o balango de massa global, observa-se que o aumento da TCO aplicada de
12,0 para 21,6 kg DQO.m3.dia! manteve a fragdo da DQO aplicada convertida a CH4 de
42,2 + 3,8% a 51,2 + 8,3%. As bactérias redutoras de sulfato utilizaram apenas 1,9 + 0,2% da
DQO aplicada para remover 100% do sulfato em todas as condi¢Ges operacionais. Dos
componentes detectados no efluente liquido, os carboidratos residuais representaram de
2,9+0,3% a 3,1+0,3% da DQO aplicada, os SSV de 58+0,9% a 10,2+3,7% e 0s

metabotilos solUveis residuais (HPr e HAc) de 9,7 £ 1,1% a 16,4 + 1,8% com o aumento da
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TCO aplicada de 12,0 para 21,6 kg DQO.m.dia™’. Dessa forma, a DQO efluente medida teve
sua fragdo de DQO afluente entre 37,5 + 5,5% para 22,7 + 4,5%.

Os produtos da digestdo anaerobia observados usando os métodos analiticos
representaram 75,2 + 7,6% e 71,5 + 9,8% da DQO afluente medida do reator RST-1 nas TCO
de 12 e 15,4 kg DQO.m>.dia, respectivamente. As fragdes ndo discriminadas totais foram de
24,8 + 2,5% na TCO aplicada de 12 kg DQO.m>3.dia* e de 28,5 + 3,9% na TCO aplicada de
15,4 kg DQO.m3.dia’!, sendo respectivamentente 13,7 + 1,8% e 16,3 + 1,7% devido a fracdo
removida ndo discriminada e 11,1 £ 1,4% e 12,2 + 1,3% devido a componentes soliveis nao
detectados. Entretanto, com o aumento da TCO para 21,6 kg DQO.m>.dia® a fragdo n&o
detectada foi elevada para 35,9 £ 3,5%, com 22,8 + 2,5% devido a fragdo removida nao
discriminada e 13,1 £ 1,5% devido a componentes solUveis ndo detectados. A diminui¢cdo na
recuperacdo na fracdo removida é devido a possivel alteracdo o consumo de DQO para a
geragdo de mais biomassa dentro do reator para reter elevada densidade celular ao aumentar a
TCO para 21,6 kg DQO.m3.dia™.

Os resultados dos balancos de DQO sdo similares aos resultados observados em
estudos da digestdao anaerdbia de vinhaca de cana-de-acUcar realizados por Ferraz Janior et al.
(2016) (75,1-104,9%) e Fuess et al. (2017a) (80-90%). Estes valores ndo discriminados na
fase liquida de 11,1+1,4% a 13,1+1,5% nas TCO de 12 a 21,6 kg DQO.m>.dia?’ séo
devidos possivelmente a compostos sollveis que ndo puderam ser analisados pelos métodos
utilizados, como melanoidinas.

Com base nessa visdo global do RST-1, observa-se que com o aumento da TCO para
12 para 15,4 kg DQO.m3.dia™ a remogéo de DQO atingiu seu valor maximo de 69 + 7% com
concentragdo total de metabdlitos no efluente minima de 892 + 98 mg DQO.L?. Nessa
condicdo foi observado 0 MY maximo de 0,258 + 0,042 L CHs.g DQO? com PVM de
2,75 + 0,45 L CHas.dia™.L%. Por outro lado, ao aumentar a TCO para 21,6 kg DQO.m3.dia’?, a
PVM observada foi maxima no valor de 3,18 + 0,29 L CHa.dia™.L%. Entretanto, o valor de
MY foi reduzido para 0,220 + 0,020 L CH4+.g DQO™* com remogdo de DQO de 67 +9% e
concentragdo total de metabdlitos no efluente de 1021 + 112 mg DQO.L™. Esses resultados
indicam que ndo houve acumulo de &cidos no reator por sobrecarga organica. Essa diminuicéo
do MY foi possivelmente devido a mudanca do fluxo de energia da producédo de metano para
a geracdo de biomassa devido a maior TCO aplicada. Com o aumento da TCO, foi necessario
aumentar a biomassa presente no reator para manter a estabilidade de producdo de metano

frente a maior carga organica aplicada. Consequentemente, 22,8 +2,5% da energia
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bioguimica contida na matéria organica alimentada foi direcionada para crescimento celular,
enquanto 42,2 + 2,5% da DQO aplicada foi direcionada para a producgdo de CHa.

A atividade das BRS no RST-1 ndo afetou o desempenho do reator, com desvio de
fluxo de elétrons de apenas 1,9 + 0,2%. Isso foi possivel devido a alimentacdo do efluente do
reator acidogénico na relagdo DQO/SO.* de 35, faixa onde a sulfetogénese pode ser
considerada desprezivel (KIYUNA et al., 2017). Os efeitos negativos da sulfetogénese na
digestdo anaerdbia de vinhaca em sistemas de dois estdgios mesofilicos (22 °C) foram
observados por Silva et al. (2020). Em relagdes DQO/SO4? maiores (50 a 94) a metanogénese
foi responsavel por 96,8% do fluxo de elétrons, enquanto a sulfetogénese apenas 0,7%. Por
outro lado, em relagdes menores de DQO/SO+* (9 a 20) ocorreu 0 aumento gradual da
sulfetogénese em detrimento da metanogénese, evidenciando a competicdo entre as BRS e as
arqueias com 80,6% de remocdo de DQO pela metanogénese e 6,4% pela sulfetogénese. O
impacto negativo na metanogénese levou ao acimulo de acidos no reator metanogénico, com
menor remoc¢do de DQO (87%) e de acidos (70%).

Os metabdlitos e os resultados de HY e PVM indicam que possivelmente ndo houve
mudanca na rota metanogénica, mantendo de forma eficiente a metanogénese
hidrogenotrdéfica e acetoclastica simultaneamente, evitando o acimulo de HPr e HAc. Volpini
et al. (2018) observou em reator AnSBBR mesofilico (30 °C) metanogénico de segundo
estagio tratando vinhaca de cana-de-aglcar que a condicdo com maior PVM teve coexisténcia
das rotas metanogénicas acetoclasticas e hidrogenotroficas, assim como em estudos de um
estagio (ALMEIDA et al., 2017; LOVATO et al., 2019a; 2019b).

5.1.2.3 Estimativa de Geracédo de Energia com o Aumento de Escala

Da mesma forma que o reator RT-1, a estimativa da escala industrial para o sistema
RA-1+RST-1 levou em consideracdo apenas as melhores condi¢bes de operacdo de ambos 0s
reatores, pois as condi¢des de operacdo desse sistema de dois estagios tem o mesmo arranjo
industrial para atingir os parametros de operacdo do laboratorio. Portanto, as condi¢bes de
operagdo do reator RA-1 foram a TCO de 60 kg DQO.m3.dia, no TDH de 4 h e DQO de
afluente de 10.000 mg.L™?, enquanto o reator RST-1 foi alimentado com efluente acidogénico
puro (9.050 mg DQO.L ™) no TDH de 14 h caracterizando a TCO de 15,4 kg DQO.m*.dia™.
Na Figura 5.16 € ilustrado o arranjo do sistema de dois estagios RA-1+RST-1 (AST1) com as
vazOes massicas de DQO, o rendimento energético e a poténcia gerada a partir do metano.
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Vremast1 = 2813 kJ kg DQO"!

2,76 kg DQO.s"!

20,48 kg DQO.s! RA-1

Viemrar = 953 kJ kg DQO"!
Vieaimn = 29.496 m?3

17,72 kg DQO.s"!

1834 kg D(QO.S_l

Figura 5.16 — Resultados do arranjo industrial proposto para 0 RA-1+RST-1

0,82 kg DQO.s"!

RST-1
YremrsT1 = 9234 kl.kg DQO'!
VRSTIIND =4556 I'Il3
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Fundamentado nos dados observados no experimento em laboratorio, o sistema de
dois estagios RA-1+RST-1 foi desenhado com vazdo afluente do reator acidogénico de
176.977 m*.dia, com recirculacdo de 169.223 mi.dia?, na TCO de 60 kg DQO.m3.diat. A
vazdo afluente do reator metanogénico foi de 7754 midial! com TCO de
15,4 kg DQO.m?3.dia™. O volume do reator acidogénico RA-1 foi de 29.496 m® e volume de
argila expandida e biomassa de 9834 m® com TCO removida de 5,7 kg DQO.m?.dia*,
seguido do reator de segundo estagio RST-1 de 4556 m3, 1519 m® de pneu triturado e
biomassa e TCO removida de 10,7 kg DQO.m=3.dia™.

Baseado na PVH 0,50 L Hz.L.dia? (22 mmol Hz.dia™.L ), a vazdo de producio de
hidrogénio do sistema de dois estagios foi de 662,5kmol Hz.dia?, equivalente a
14.839 m® Ha.dia com composicéo de Hz no biogas de 24%. A vazéo de produgdo de metano
estimada para o sistema industrial de dois estagios foi de 560 kmol CHa.dia
(12.549 m® CHa.dia?), baseado na PVM de 2,75 L CHas.Lt.dia® (123 mmol CHa.diat.L?),
com composi¢do de 69% de CH4. Associando ambas correntes de biogés para formar hythane
como proposto por Fuess et al. (2018b), a composi¢do do biogas composto foi de 18,5% Ho,
15,7% CHa e 65,8% CO2, com vazAo total de 80.016 m?® biogas.dia™.

A partir dessas producdes de biogas, a poténcia gerada com hidrogénio € 1,9 MW
equivalente a producdo de energia 11.258 MWh.ano?, enquanto a poténcia gerada com
metano é de 52MW (31.603 MWh.ano?) totalizando 7,1 MW equivalente a
42.859 MWh.ano™. Apesar do rendimento energético por carga removida do reator RST-1 ser
de 9234 kJ.kg DQO?, rendimento energético total por carga removida do sistema de dois
estagios foi de 2813 kJ.kg DQO™ (331 kJ.kg DQO4piicada), POis parte da carga organica foi
consumida no reator RA-1 para producdo de Hz com rendimento energético por carga
removida de 953 kJ.kg DQO™. Esses resultados levaram a uma poténcia gerada por volume
de reator de 207 W.m reator.

Considerando uma conversdo de energia elétrica de 30% para caldeiras ou motores de
combustdo interna, a geracdo de energia elétrica do sistema de dois estagos e de 0,6 MW por
milhdo de tonelada de cana, equivalente a 2,8 kWh.t! cana de energia elétrica. Com relagdo
ao balango de energia da planta, a recuperacdo de energia pelo biogas gerado pelo sistema de
dois estagios RA-1+RST-1 na sua melhor condicdo foi de 0,96% da energia total obtida a
partir da cana-de-aclcar, aumentando a recuperacdo total da usina para 93,8%. Essa
recuperagio € equivalente a 5467 m® de etanol ou 3,6% da eneriga do etanol e 12.758 t bagaco

ou 1,4% da energia do bagaco.
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Considerando a diminuicdo de custos com o sistema RA-1+RST-1, US$ 46.500 por
més seriam poupados ao trocar o uso de gas natural pelo biogas gerado pela digestdo
anaerobia, enquanto que a troca de diesel e GLP economizariam mais de US$ 280.000 por

~

mes.

5.1.3 Comparacéo do Sistema de Dois Estagios com o Estagio Unico

5.1.3.1 Desempenho Operacional

Nessa secdo sdo comparados os desempenhos operacionais dos sistemas de um
estagios (RT-1) e de dois estagios (RA-1+RST-1) na digestdo anaerdbia da vinhaca. Sabe-se
que as condicGes operacionais aplicadas no reator RT-1 no TDH de 24 hcom TCO de 5,75 ¢
10 kg DQO.m3.dia! ndo sio similares as do reator RA-1 no TDH de 4h nas TCO de
60 kg DQO.m3.dia™ alimentando o reator RST-1 nos TDH de 18, 14 e 10 h com TCO de
12,0, 15,4 e 21,6 kg DQO.m>.dia’. Caso o sistema de um estagio fosse operado em TCO
acima de 10 kg DQO.m.dia%, caracterizando sobrecarga organica para o RT-1, o sistema de
dois seria mais favoravel por ndo apresentar esse problema. Entretanto, ao comparar ambos
sistemas nas suas respectivas condigdes com maiores MY pode-se observar como 0
desempenho do reator metanogénico ¢ afetado ao ser alimentado com substrato parcialmente
biodegradado pelo reator RA-1 em acidos organicos com menor presenca de componentes
inibitdrios e interferentes. Portanto, compara¢fes com ressalvas foram realizadas entre as
melhores condicdes de operacio do sistema de um estagio (TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia?) e
do sistema de dois estagios (TCO do RST-1 de 15,4 kg DQO.m3.dia™) e os seus principais
resultados sdo apresentados na Tabela 5.8.

Os valores de conversdo de carboidrato e de remoc¢do de DQO foram similares entre 0s
sistemas RT-1 e RA-1+RST-1, observando conversdes de carboidrato de 87 + 7% e 90 £ 7% e
remocdes de DQO de 73 + 6% e 72 £ 7%, respectivamente. As relacdes Al/AP dos dois
sistemas foram de 0,27 + 0,07 (RT-1) e 0,34 + 0,03 (RA-1+RST-1), indicando operagéo
estavel mesmo com a atividade sulfetogénica realizando remoc&o de SO4> de 100%. Acidos
similares foram observados nos efluentes, com 235 + 79 mg HAc.L™? e 285 + 4 mg HPr.L™ no
RT-1e 419 + 84 mg HAc.L ™ e 294 + 50 mg HPr.L™t no RST-1.
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Tabela 5.8 — Principais resultados globais dos sistemas RT-1 e RA-1+RST-1

RT-1 RA-1+ RST-1
DQO afluente (mg.L™?) 7.500 10.000
Remogdo DQOxotal (%) 73+6 72+7
Conversao Carbiota (%) 877 0+7
Remogdo SO4%tar (%) 100 100
DQO/S0O4* metanogénico 18 35
Al/AP 0,27 £ 0,07 0,34 £0,03
H.% (%) - 24+ 6
PVH (L.dia™.L"?) - 0,50 + 0,04
HY (mmol H,. g DQO™) - 0,37 £0,03
CHa% (%) 68+7 74+6
PVM (L.diat.L?) 1,66+ 0,21 2,75+ 0,45
MY (L CHs. g DQO?Y)  0,303+0,038 0,258 + 0,042
HAc (mg.L?) 235+ 79 573 + 73
HPr (mg.L™?) 285 + 4 271 + 46

As vantagens do sistema de dois estagios ficam claras ao observar os resultados de
producdo de hidrogénio e metano. Enquanto o reator RT-1 ndo produziu hidrogénio, o reator
RA-1 obteve Hx% de 24 + 6%, PVH de 050 + 0,04 Ldia’L! e HY de
0,37 + 0,03 mmol Hz. g DQOY, sendo possivel maiores rendimentos e PVH (SANTOS et al.,
2014a, 2014b, 2014c) (RAMOS e SILVA, 2017). A aplicacédo do estagio acidogénico garantiu
a alimentac&o do reator RST-1 em melhor relagdo DQO/SO4% de 35 em comparagio com 18
do sistema de um estagio. Isso auxiliou o sistema de dois estagios na estabilidade da producéo
de metano ao aplicacar da TCO de 15,4 kg DQO.m.dia™, superior a TCO aplicada no RT-1
de 7,5 kg DQO.m3.dia. Além disso, a TCO maior no RA-1+RST-1 possibilitou maior PVM
de 2,75+ 0,25 L.dia.L* em comparagdo a PVM de 1,63 + 0,21 L.dia™.L* no RT-1 mesmo
com ambos os sistemas obtendo valores similares de MY e CH4%.

De forma a comparar os resultados obtidos com a literatura, a Tabela 5.9 apresenta 0s
principais resultados de sistemas de um estagio e dois estagios na digestdo anaerdbia da

vinhaca de cana-de-acgucar.
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Tabela 5.9 — Principais resultados de digestdo anaerobia de vinhagca em estagio Unico e dois estagios

Estagio unico
TCO

Referéncia Reator M T (°C) (kg DQO.m™.dia") DQOgem (%) MY (L CH4. g DQOY) PVM (L CHs.dia.L?)
Souzaetal. (1992)  UASB 55 26,5 72 0,222 5,88
A'%Bi%ﬁ; 8l AnsBBR 30 5,54 83 0,231 0,07
A'm(‘;i(‘)jff)t al AnseBR 30 10 88 0,302 2,3
Este estudo RT-1 55 75 73+6 0,303 £ 0,038 1,66 + 0,21

Dois estagios
TCO Reator M HY PVH MY PVM

~ R ) 0,
Referéncia Reator A Reator M T(°C) 0 poo.m3diat) PO () (nmolHy, gDQOY) (L Hadiall?) (L CHe g DQOY) (L CHediadL?)
Buitron et al.
(20140) ANnSBBR UASB 35 2.2 73 4,39 138 0,258 0,29
Ferraz Junioretal. — \ppp UASB 55 25 96,1 0.8 2,28 0,306 2.8
(2016)
Fuess et al. APBR ASTBR 55 25 84,3 0,87 12 0,301 4,50
(2017a)
Este estudo RA-1 RST-1 55 154 7247 0,37+ 0,03 0,50 + 0,04 0,258 + 0,042 275+ 045

Reator A — Reator acidogénico; Reator M — Reator metanogénico
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Em comparagdo com a literatura observa-se que os resultados de MY e PVM do
sistema RA-1+RST-1 sdo muito similares aos observados por Siqueira et al. (2013). Vale
ressaltar que o valor de TCO de 19,87 kg DQO.m3.dia’* foi considerado o limite em RALF
mesofilico (SIQUEIRA et al., 2013). De forma geral, o reator RST-1 obteve valores similares
de remogdo de DQO e MY dentro da faixa de TCO méaxima identificada para AnSBBR
(VOLPINI et al., 2018; ALBANEZ et al., 2016b; ALMEIDA et al., 2017), UASB (FERRAZ
JUNIOR et al., 2016; BARROS et al., 2016), APBR (CABRERA-DIAZ et al., 2017) e
ASTBR (FUESS et al.,, 2017a; AQUINO et al., 2017) seja de um ou dois estagios. As
principais vantagens do RST-1 estdo na sua estabilidade de producgdo de metano com PVM de
maxima de 3,18 + 0,29 L CHa.dia™.L"* em TDH de 10 h, devido a converséo dos carboidratos,
de parte da matéria organica e da remocédo parcial do sulfato no RA-1. Portanto, o sistema de
dois estagios (RA-1+RST-1) possibilita uma maior estabilidade de elevada PVM em TDH
inferior aos observados na literatura (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; SIQUEIRA et al., 2013;
FUESS et al., 2017a; AQUINO et al., 2017) mantendo elevado MY.

De forma a comparar a producdo de energia do sistema de um estadgio RT-1 e do
sistema de dois estagios RA-1+RST-1, o rendimento energético foi estimado de forma a
padronizar os resultados obtidos em fungdo da DQO removida, usando o poder calorifico
inferior do hidrogénio de 241,8 k.mol* H, e do metano de 802,6 kJ.mol"* CH4 (VOLPINI et
al., 2018). Na tabela 5.10 séo apresentados os rendimentos energéticos dos sistemas de um e

dois estagios.

Tabela 5.10 — Rendimentos energéticos dos sistemas RT-1 e RA-1+RST-1

Sistema um estégio Sistema de dois estagios
RT-1 RA-1 RST-1
TCO ™ TCO YH TCO ™
(kg DQO.m3dial)  (k.kg DQOrem™) | (kg DQO.m3dia') (kJ.kg DQOrem?) (kg DQO.m3dial)  (kJ.kg DQOrem™)
5,0 9361 + 1491 12,0 9210 + 763
75 10.850 + 1371 60 953+ 78 15,4 9234 + 1494
10,0 4649 + 881 21,6 7894 + 720

vH — rendimento energético de H, por carga removida; ym — rendimento energético de CH4 por carga removida

No reator RT-1, o rendimento energético maximo observado foi de
10.850 + 1371 kJ.kg DQOrem™, equivalente a 7942 + 1004 ki.kg DQOz?, na TCO de
7,5 kg DQO.m>3.dial, enquanto que no sistema de dois estigios o reator RA-1 obteve
rendimento energético de 953 + 78 kJ.kg DQOrem™ (91 + 7 ki.kg DQOg 1) com a producio de
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H, e o RST-1 obteve valor maximo de 9234+ 1494 ki.kg DQOrem™
(6409 + 1037 ki.kg DQO4?) na TCO de 15,4 kg DQO.m3.dial. O maior rendimento
energético observado no RT-1 deve-se a menor DQO aplicada de 7500 mg DQO.L™.
Entretanto, quando comparado na mesma DQO do sistema de dois estagios de
10.000 mg DQO.L?, o rendimento energético por carga removida do RT-1 de
4649 + 881 kJ.kg DQOrem™ apresenta um desempenho inferior ao sistema de dois estagios,
com o rendimento energético do RA-1+RST-1 sendo 99% superior ao RT-1. Isso é possivel
devido a selecdo de condicGes melhores para os grupos acidogénicos e metanogénicos em
cada reator, respeitando as suas caracteristicas cinéticas, fisiologicas e sensibilidades a
componentes toxicos.

A superioridade do sistema de dois estagios é destacada em diferentes estudos com
vinhaca de cana-de-acicar (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; FUESS et al, 2017a). Os
rendimentos energéticos observados Ferraz Janior (2016) na digestdo anaerdbia termofilica
(55 °C) de vinhaca foram de 5200 kJ.kg DQOat em reator UASB de um estagio e
6600 kJ.kg DQO4,t em sistema de dois estagios de reatores APBR+UASB. De forma similar,
Fuess et al. (2017a) comparando um UASB termofilico (55 °C) de um estagio e um sistema
de APBR + ASTBR de dois estagios termofilicos (55 °C), observaram que o sistema de um
estagio teve 8540 kJ.kg DQO4p! e 9780 kJ.g DQO4y* em dois estagios.

De forma a avaliar o fluxo de energia da digestéo anaerobia da vinhaca, os balancos de
DQO globais foram comparados na Tabela 5.11 para as melhores condi¢6es de operacdo dos
estagios metanogénicos dos sistemas de um estagio (RT-1, TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia) e
do sistema de dois estagios (RST-1, TCO de 15,4 kg DQO.m>3.dial) baseado nos dados
apresentados nas Tabelas 5.2 e 5.7.

Tabela 5.11 — Balanco de DQO para os estagios metanogénicos nas melhores condi¢fes do

estudo 1
Propor¢do da DQO medida (%)
Reator i i
Carboidratos Metabdlitos SSsv S04~ CHg4 Total

RT-1 3,1+08 90+18 7,112 3603 635+80 86,2+104
RST-1 29+0,3 9,7+11 58+09 19+02 512+83 715%+98

CH, — DQO convertida a metano; SO4— DQO consumida pela reducdo de sulfato; SSV — DQO equivalente dos

solidos suspensos volateis.
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Os produtos da digestdo anaerobia observados usando os métodos analiticos
representaram 86,2 = 10,4% (RT-1) e 71,5 £ 9,8% (RST-1) na DQO total medida nos reatores
metanogénicos. Na melhor condigdo operacional do RT-1 (TCO de 7,5 kg DQO.m?3.dia™),
63,5 + 8,0% da DQO aplicada foi convertida a CHs4 e 3,6 £ 0,3% foram usados pelas bactérias
redutoras de sulfato. Por outro lado, os outros 32,9% foram compostos de carboidratos
residuais (3,1 £ 0,8%), metabdlitos solUveis residuais: HAc e HPr (9,0 £ 1,8%), sélidos
volateis (7,1 + 1,2%). Além disso, 13,8 = 1,7% foram componentes ndo discriminados. No
reator RST-1 do sistema de dois estagios, 51,2 + 8,3% da DQO aplicada foi convertida a CH4
e 1,9 + 0,2% foi devido a remogdo de sulfato. Os outros 46,9% foram compostos de HAC e
HPr (9,7 + 1,1%), carboidratos residuais (2,9 + 0,3%), sélidos volateis (5,8 £ 0,9%) e
28,5 + 3,9% de componentes ndo discriminados. Vale ressaltar que da DQO alimentada no
reator acidogénico RA-1, 0,6% foi convertida a H>.

Os resultados dos balancos de DQO s&o similares aos resultados observados em
estudos da digestdo anaerdbia de vinhaca de cana-de-acucar realizados por Ferraz Junior et al.
(2016) (75,1-104,9%) e Fuess et al. (2017a) (80-90%). Estes valores ndo discriminados de
6,4% e 26,2% sdo devidos possivelmente a compostos sollveis que ndo puderam ser
analisados pelos métodos utilizados, como melanoidinas. Este percentual de melanoidinas é
correlato ao baixo rendimento de hidrogénio observado no reator RA-1. Fuess et al. (2017a)
também indicaram a presenca de melanoidinas baseados no balan¢o de DQO e na coloragéo
observada na vinhaca tratada, exibindo propriedades anti-oxidantes e recalcitrantes na
conversdo bioldgica. Outra possibilidade ¢ o consumo de DQO para a geracdo de biomassa
dentro do reator para reter elevada densidade celular, como indicado por Aquino et al. (2017).

Os resultados do balanco de DQO e os rendimentos energéticos estdo diretamente
relacionados aos diferentes processos anaerobios conduzidos em cada sistema. A digestao
anaerdbia necessita de multiplos grupos de microrganismos trabalhando em sinergia para
converter a matéria organica em Hz e CH4. Como observado nos reatores RT-1 (63,5 + 8,0%)
e no RA-1+RST-1 (51,2 + 8,3%), a maior parte do conteldo energético da matéria organica
permanece no CHa. Entre as possiveis rotas metabdlicas, 70% do metano é produzido ao
consumir HAc e o restante vem do consumo de Hz e CO2 (LENG et al., 2018).

Segundo Lovato et al. (2020), o sistema de dois estagios s6 obtem maior rendimento
energético quando o sistema de um estdgio apresenta desempenho reduzido, como a
influéncia de cargas orgéanicas elevadas e a presenca de componentes toxicos ou inibitorios.
Esse argumento € valido para a comparagdo entre 0s sistemas RT-1
(10.850 + 1371 kJ.kg DQOrem™) &€ RA-1+RST (9234 + 1494 kJ.kg DQOrem™). Entretanto, o
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sistema de dois estagios tem multiplas vantagens que se sobrepde a este 6nus. A producao
continua de H2 no RA-1 permite uma menor pressdo parcial de H2 no estdgio metanogénico.
Isso garante que as rotas consumidoras de hidrogénio ndo irdo produzir quantidades
excessivas de HPr, que pode diminuir o desempenho da metanogénese (LENG et al., 2018).
Outra vantagem é a menor perda de substrato para a remoc¢do de sulfato, observando
1,9 £ 0,2% no sistema de dois estagios e o dobro deste valor no sistema de um estagio. Além
disso, a principal vantagem do estagio acidogénico € a acidificacdo da vinhaca de cana-de-
acucar, de forma a previnir a inibicdo da populacdo metanogénica caso ocorra acidificacdo
excessiva (Fu et al., 2017). Essas caracteristicas sdo o principal motivo da producdo de CHs
mais estavel com maior PVM (3,18 + 0,29 L CHa.dia™.L'Y) em TCO de 21,6 kg DQO.m.dia

1 condigdo na qual o sistema de estagio Gnico teve reducéo de MY e PVM.

5.1.3.2 Desempenho de Geracdo de Energia em Escala Industrial

Ao comparar os sistemas de um estagio (RT-1) e de dois estagios (RA-1+RST-1) na
estimativa de producdo de energia em escala industrial, os resultados de recuperagao
energética levam a conclusdes diferentes que a analise fundamental. O sistema de um estégio
RT-1 foi projetado com vaz&o de alimentacio de 40.567 m.dia™*. Por outro lado, o sistema de
dois estagio (RA-1+RST-1) foi projetado com vazdo afluente maior que o RT-1 para o reator
RA-1 com 176.977 m3.dia’! e a vazdo afluente do reator RST-1 foi de 7754 m®.dia™.

A maior vazdo de alimentagdo do reator RA-1 é resultante da vazdo de recirculacao
necessaria para adequar a DQO da vinhaca para as condi¢cdes de operacdo do sistema. Quanto
maior a demanda de efluente acidogénico para diluir a vinhaca alimentada no sistema, maior a
vazdo afluente do reator acidogénico. Além disso, como a diferenca de DQO entre a corrente
de vinhaca bruta e a corrente de efluente do reator metanogénico (2010 mg.L™t) é maior que a
diferenca entre a DQO da vinhaca e do efluente acidogénico (9050 mg.L?), a diluicdo da
vinhaca com o efluente do reator metanogénico torna-se mais eficiente. Em razdo desses
fatores, a estimativa do volume do RT-1 foi de 40.567 m®, enquanto o volume do reator RA-1
foi de 29.496 m® e do RST-1 foi de 4556 m®. Assim, o sistema de dois estagios obteve volume
total apenas 16,1% menor que o volume do reator metanogénico de um estagio, apesar dos
valores de TCO aplicada aos reatores RA-1 e RST-1 serem mais que o dobro da TCO

aplicada ao RT-1.
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Entretanto, esse menor volume total no sistema de dois estagios ndo correspondeu em
eficiéncia energética, tendo em vista que a geracao de poténcia por volume do sistema RA-
1+RST-1 de 207 W.m foi menor que o sistema de um estagio (689 W.m=) devido a sua
maior poténcia gerada de 28 MW. Esse valor é 294% maior que a poténcia total gerada pelo
sistema RA-1+RST-1 (7,1 MW). A diferenca desses resultados e as discussoes desenvolvidas
na parte fundamental pode ser explicado pelo rendimento energético apresentado na Tabela
5.12.

Tabela 5.12 — Estimativa de producéo de energia e rendimentos energéticos do estudo 1

Reator acidogénico

Arranjo Vr Prods

(m  (kmol.dia™) En (MW) v (k1.kg DQOrem”)
AST1 29.496 662.5 1,9 953
Reator metanogénico Total
Arranjo V& Prodw Em ™ E Y
(m®  (kmol.dia®) (MW) (kJ.kg DQOrem?)  (MW)  (kJ.kg DQOrem™)
AT1 40567 3011 28 10850 28 10850
AST1 4556 560 5,2 9234 7,1 2813

Vr — volume do reator; Prodn — vazdo molar de hidrogénio do reator industrial; Prodm — vazdo molar de
metano do reator industrial; Ex - poténcia gerada pela combustdo do hidrogénio; Em - poténcia gerada pela
combustdo do metano; E — poténcia global gerada pelo sistema; yn — rendimento energético de hidrogénio
por carga removida; ym — rendimento energético de metano por carga removida; y — rendimento energeético

global por carga removida;

O sistema de um estigio obteve rendimento energético de 10850 kJ.kg DQOrem™
(7942 kJ.kg DQOgpiicada®) considerando a energia produzida pelo reator metanogénico de
28,0 MW com TCO removida de 5,5 kg DQO.m=3.dia. Por outro lado, o sistema de dois
estagios apresenta dois rendimentos energéticos distintos, um para o reator acidogénico e
outro para o reator metanogénico. O rendimento energético reator metanogénico RST-1 foi
similar ao RT-1, com 9234 kJ.kg DQOrem™ considerando a energia produzida pelo reator
metanogénico de 5,2 MW com TCO removida de 10,7 kg DQO.m3.dia™.

Entretanto, o sistema de dois estadgios também recupera energia no reator acidogénico
RA-1 por meio da producéo de hidrogénio com rendimento energético de 953 kJ.kg DQOrem™
inferior as suas contrapartes metanogénicas, considerando a energia produzida pelo RA-1 de
1,9 MW com TCO removida de 5,7 kg DQO.m.dia’*. Entretanto, ao considerar o rendimento

energético total do sistema de dois estagios é necessario considerar o processo global com a
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DQO total que entra e saindo do sistema. Assim, ao considerar toda a DQO entrando e saindo
do sistema, o rendimento energético global do sistema RA-1+RST-1 é na verdade apenas
2813 kJ.kg DQOrem™, aproximadamente um quarto do rendimento energético do sistema de
um estagio.

O principal motivo para um rendimento energético inferior na estimativa do sistema de
dois estagios estd no elevado volume necessério para o reator acidogénico. Apesar do
hidrogénio ter elevada entalpia de combustdo de 143 ki.g* (HANS e KUMAR, 2019) o
rendimento energético da acidogénese € inferior ao da metanogénese pois a maior parte da
energia contida na matéria organica permanence no meio liquido na forma de metabolitos
soltveis, que sdo convertidos a CH4 no estdgio metanogénico. Dessa forma, os objetivos da
separacdo em dois estagios devem ser: a degradacdo de substratos para o enriquecimento de
acidos organicos para conversdao mais eficiente para metano no segundo estagio; e a
recuperacdo do hidrogénio produzido no estagio acidogénico (RAJEDRAN et al., 2020).
Portanto, ao projetar arranjos industriais de reatores anaerdbios é importante que 0 processo
favoreca de maneira balanceada energeticamente a recuperacao do hidrogénio e a producdo de
metano.

Avaliando a viabilidade energética do sistema de digestdo anaerdbia de dois estagios
em comparacao com o sistema de um estagio para a mistura glicerol e soro de queijo, Lovato
et al. (2020) observaram maior rendimento energético no sistema de um estagio
(12.000 kJ.kg DQOrem™®) em comparagdo com dois estagios (7000 kJ.kg DQOrem™). Os dois
principais fatores responsabilizados por esse resultado foram: (i) o elevado rendimento de
CH4 observado no sistema de um estagio (15,0 mol CHs.kg DQOrem™) que teve diferenca de
apenas 10,3% do rendimento do sistema de dois estagios (16,5 mol CHa.kg DQOrem™); (ii)
maior fluxo de energia em menor volume (451,6 m®), sendo que o sistema de dois estagios
teve maior soma total dos volumes dos reatores (598,8 m®). Dessa forma, o sistema de dois
estagios consegue ter um rendimento energético maior somente se 0 sistema de um estagio
apresentar baixo desempenho (MY menor que 8,8 mol CHa.kg DQOrem™), 56% do rendimento
tedrico) devido cargas elevadas com componentes tdxicos e inibitérios.

Segundo Rajendran et al. (2020), o sistema de dois estagios pode ndo ser viavel do
ponto de vista econdmico caso ndo existam vantagens o suficiente no menor volume de reator
e maior produgdo de metano frente ao maior custo de implementacdo e a maior demanda de
energia na operacdo de dois reatores no sistema de dois estagios. Dessa forma, apesar do
sistema de dois estagios apresentar na escala de laboratério maior PVM em TCO duas vezes

maior que o sistema de um estagio com rendimentos energéticos similares, o sistema RA-
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1+RST-1 ndo obtem maior produgdo de energia que o reator RT-1 devido a falta de eficiéncia
de producéo de energia na integracdo entre o reator acidogénico e o reator metanogénico.
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5.2 ESTUDO 2: COMPARAGCAO DE REATORES METANOGENICOS
DE SEGUNDO ESTAGIO MESOFILICO E TERMOFILICO NA DIGESTAO
ANAEROBIA DE VINHACA DE CANA-DE-ACUCAR EM REATORES
ANAEROBIOS DE LEITO FLUIDIZADO

Com base nos resultados experimentais positivos observados no estudo 1 e nos efeitos
observados na producdo de energia devido a falta de integracdo eficiente dos reatores em
escala industrial, o estudo 2 investigou o efeito do aumento da carga organica no reator
metanogénico de segundo estagio de 2,7 a 24,7 kg DQO.m3.dia'l. A capacidade de
modificacdo das condi¢Ges de operacdo entre estdgios possibilitou a operacdo do reator
acidogénico e do reator metanogénico de segundo estdgio em diferentes condicbes de
temperatura. Assim, essa estratégia de operacdo foi proposta como uma alternativa para
melhorar o aproveitamento energético da vinhaca observado no sistema de dois estagios

buscando aumentar a integracdo entre estagios na estimativa de aumento de escala.

5.2.1 Reator Metanogénico (RT-2)

5.2.1.1 Resultados Operacionais

No reator RT-2 foi avaliado o efeito do aumento da TCO de 2 a 20 kg DQO.m3.dia™*
na producéo de metano por meio do aumento da DQO de 2000 para 20.000 mg.L™ no TDH de
24 h. As vinhagas da Usina S&o Martinho e da Usina Ipiranga (composic¢do indicada na
Tabela 4.3) foram utilizadas para as TCO de 2 a 15 kg DQO.m3dial. Na TCO de
20 kg DQO.m3.dia* a vinhaca concentrada por evaporagdo da Usina Iracema (Tabela 4.4) foi
utilizada na sua forma diluida na DQO de 20.000 mg.L. A conversdo de carboidratos e a
remocdo de DQO aumentaram de 87 = 4% para 92 +4% e de 66 + 8% para 81 + 3%,
respectivamente, com o aumento da TCO aplicada de 2 para 15 kg DQO.m>.dia™. Ao usar a
vinhaga concentrada na TCO de 20 kg DQO.m.dia™ ambos os pardmetros foram reduzidos
para 75 = 6% (conversdo de carboidrato) e 44 + 15% (remocdo de DQO). Na Figura 5.17 é
ilustrado o efeito da TCO aplicada na remoc¢do de DQO e na conversdo de carboidrato no
reator RT-2.
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Figura 5.17 — Remocéo de DQO e conversao de carboidrato em funcdo da TCO aplicada no

RT-2

A reducdo da conversdo de carboidrato e da remocdo de DQO para os valores de
75+6% e 44+6%, respectivamente, ao aplicar a TCO de 20 kg DQO.m3.dia! foi
possivelmente causada por sobrecarga organica nesta condi¢cdo de operacdo. Os estudos de
digestdo anaer6bia em um estagio termofilico apresentam remogdes de DQO entre 43% e
92% utilizando reatores em modo batelada (PINTO et al., 2018) e reatores continuos
ANnSBBR (RIBAS et al., 2009; DOLL e FORESTI, 2010) e UASB (FERRAZ JUNIOR et al.,
2016) nas faixas de TCO de 0,19 a 25 kg DQO.m3.dia™t. De forma geral, 0 aumento da TCO
para valores acima de 15 diminui a remocdo de DQO da faixa de 70% a 92% para valores
entre 43% e 60% (RIBAs et al., 2009; DOLL e FORESTI, 2010). DOLL e FORESTI (2010)
observaram instabilidade operacional em reator AnSBBR termofilico (55 °C) ao aumentar a
carga organica de 0,85 para 5,7 kg DQO.m=3.dia?, condi¢cdes em que os autores relataram
remocdes de DQO acima de 73% em AnSBBR mesofilico (35 °C). Por outro lado, FERRAZ
JUNIOR et al. (2016) observaram aumento da remocgdo de DQO de 61 para 73% com o
aumento da TCO de 15 para 25 kg DQO.m3.dia* em reator UASB termofilico (55 °C)
alimentado com vinhaca. Este resultado foi possivel devido a aplicacdo de TDH de 34 h,
garantindo condi¢6es melhores para a estabilidade do reator.

Outro possibilidade para a menor conversdo de carboidrato e remocdo de DQO ao usar
a vinhaga concentrada foi a sua baixa biodegradabilidade. Ao comparar as fragcdes de DQO da
composicdo das vinhacas apresentadas nas Tabelas 4.3 e 4.4, observa-se que a vinhaca

concentrada apresenta 16 +5% de SSV, 14 +2% de HPr e apenas 11% de compostos
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facilmente degradaveis, como carboidratos (10 £+ 1%) e glicerol (1 + 0,1%). Por outro lado, a
vinhaga utilizada nas TCO de 2 a 15 kg DQO.m3.dia™! apresenta apenas 7 + 1% de SSV,
8 £ 3% de HPr e mais de 30% da sua DQO em compostos de facil degradacdo, com 29 + 9%
em carboidratos e 4 +£0,2% em glicerol. Comparando em termos relativos, a vinhaca
concentrada apresenta o dobro de HPr e de SSV com apenas um terco dos carboidratos e um
quarto do glicerol na vinhaga bruta. Isso significa que a vinhaga concentrada tem menor
biodegradabilidade. O SSV sdo de dificil degradacdo, pois necessitam da etapa de hidrolise
para solubilizar os seus componentes, diminuindo o desempenho global da biodigestdo
(SANTOS et al., 2019). O HPr por sua vez apresenta a degradacdo mais desfavoravel entre os
acidos graxos volateis (como HAc, HBu e HIsBu) necessitando de associagdes sintroficas
com bactérias oxidantes de propionato (LENG et al., 2018). Por outro lado, a presenca de
carboidratos e glicerol facilita conversdo dos componentes mais complexos da vinhaca,
aumentando a sua biodegradabilidade (ALBANEZ et al., 2016a; RAMOS e SILVA, 2018;
VOLPINI et al., 2018; LOVATO et al., 2019b).

Os valores de alcalinidade parcial e da razdo entre a alcalinidade intermediaria e

alcalinidade parcial do reator RT-2 sdo ilustrados na Figura 5.18.
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Figura 5.18 — Valores de alcalinidade e de AI/AP em funcdo da TCO aplicada no RT-2

Os valores de pH mantiveram-se entre 6,1 + 0,6 e 6,9 £ 0,2 no afluente e entre
8,0x+0,2 e 84+0,3 no efluente do reator RT-2. Os valores da relagdo NaHCO3/DQO
aplicados a alimentacdo do reator foram mantidos entre 0,1 e 0,4 com o aumento da TCO de
DQO de 2 para 15 kg DQO.m>.dia’, aumentando para 0,55 na TCO de 20 kg DQO.m>3.dia™.
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Os valores de alcalinidade parcial do reator RT-2 aumentaram de 702 +95 para
3145 + 290 mg CaCOs.L™ com o aumento da TCO de 2 para 20 kg DQO.m3.dia*. Os valores
de AI/AP mantiveram-se entre 0,21 + 0,06 e 0,35+ 0,11 nos valores de TCO de 2 a
15 kg DQO.m3.dia, faixa considerada estavel pela literatura (SIQUEIRA et al., 2013;
AQUINO et al., 2017; BARROS et al., 2017; ARREOLA-VARGAS et al., 2018). Por outro
lado, na TCO de 20 kg DQO.m3.dia! a relagdo Al/AP foi elevada para 0,73 + 0,09.

Pode-se observar que com o aumento da TCO de 2 para 20 kg DQO.m>3.dia’*, mais
bicarbonato foi adicionado em relacdo a DQO aplicada para manter a relacdo AI/AP abaixo
de 0,8. Tal estratégia foi necessaria devido a maior quantidade de matéria organica disponivel
no reator para a producdo de &cidos organicos e, posteriormente, metano. Da mesma forma,
na literatura 0 aumento da demanda de bicarbonato adicionado com o aumento da TCO
aplicada para a manutencao da relacdo Al/AP abaixo de 1,28 (Barros et al., 2017) é necessaria
para operagao estavel dos reatores em valores de TCO superior a 15 kg DQO.m3.dia (DOLL
e FORESTI, 2010; SIQUEIRA et al., 2013; JANKE et al., 2016; AQUINO et al., 2017).

De forma a avaliar a evolucdo da biomassa e matéria organica no reator, o efeito da
TCO nos SSV do reator RT-2 € ilustrado na Figura 5.19.
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Figura 5.19 — Variagdo nos SSV em funcdo da TCO aplicada no RT-2

Os valores de concentragdes SST, SSV e SSF no RT-2 aumentaram de 200 + 41 para
1797 + 250 mg.L?, de 138 + 40 para 1256 + 233 mg.L? e de 62 + 26 para 540 + 150 mg.L*
com o0 aumento da TCO de 2 para 20 kg DQO.m3.dia’. O aumento das concentracbes dos

solidos suspensos esta relacionado ao aumento da DQO da vinhaga aplicada ao reator RT-2,
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com os solidos organicos e inorganicos ndo aproveitados sendo descartados no efluente do
reator. Além disso, a vinhaga concentrada utilizada na TCO de 20 kg DQO.m3.dia™* apresenta
uma propor¢do maior de SSV/DQO (16 5%), indicando um aporte maior de sélidos dentro
do reator.

Da mesma forma que no RT-2, este efeito também foi observado por Doll e Foresti
(2010) em AnSBBR temperaturas de 55 e 35°C, com as concentra¢Bes de sélidos volateis
aumentando de 559 para 889 mg.L! com o aumento dos valores de TCO de 2 para
35,94 kg DQO.m3.dia* devido ao aumento da concentracdo de matéria organica aplicada.
Barros et al. (2016) observaram o aumento dos SSV de 88 para 1556 mg.L™ ao aumentar a
TCO de 0,2 a 11,5 kg DQO.m3.dia! na digestdo anaerdbia de vinhaga de cana-de-aglicar em
dois reatores UASB mesofilicos (30 °C).

A concentracdo de sulfato removido em funcdo da TCO aplicada no reator RT-2 é

ilustrada na Figura 5.20.
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Figura 5.20 — Valores de sulfato removido em func¢éo da TCO aplicada no RT-2

A remocéo de sulfato do reator RT-2 permaneceu acima de 90% com o aumento da
TCO de 2 para 15 kg DQO.m>3.dia, alimentando concentracdes de sulfato afluente de
153 +16 mg SO4>.L* até 667 +57 mg SO4>.L* que indicam a relagdo de DQO/SO4* de 13 a
23. Nestas condicdes, o valor da concentracdo de sulfato removido aumentou de
153 + 16 mg SO4%.L* até 601 +51 mg SO4>.LL. Por outro lado, ao aplicar a TCO de
20 kg DQO.m3.dia* com a amostra de vinhaca da Usina Iracema que continha maior

concentragio de sulfato, a relagdo DQO/SOs* de alimentacdo foi reduzida para 2 com
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concentragdo de sulfato afluente de 10.875 +1076 mg SO4>.L™. Com isso, ndo foi observada
remocao de sulfato no reator RT-2 na TCO de 20 kg DQO.m3.diaX. Possivelmente, 0 excesso
de sulfato alimentado ao reator RT-2 na TCO de 20 kg DQO.m3.dia* inibiu a sulfetogénese.
Observa-se que nesta condicdo de TCO de 20 kg DQO.m3.dia? utilizando a vinhaca
concentrada, a remogéo foi de DQO de 44 + 6% exclusivamente pela metanogénese.

De acordo com Kiyuna et al. (2017) o sulfeto produzido na remogéo de sulfato pode
suprimir a atividade metanogénica ao permear a membrana celular na sua forma néo ionizada
(H2S) e desnaturar proteinas especificas ou ao estimular a precipitacdo de metais essenciais na
sua forma ionizada (HS e S>"). Para tanto, é indicado a operacao de reatores metanogénicos
em relagdo DQO/SO4* acima de 10 (KIYUNA et al., 2017). Peruzzo et al. (2018) observaram
que concentracdes de sulfeto de 50 mg S?.L™* no pH 7,5 podem casar inibicdes de 67% nas
argqueias metanogénicas. Isso pois no pH 7,5, 75% do sulfeto esta dissolvido, causando maior
inibicdo ao crescimento das arqueias metanogénicas ao difundir para dentro da parede celular.

A composi¢do do biogés produzido no reator RT-2 e sua PVM foram avaliadas em
todas as condigdes de operacdo. Os valores de CH4% e PVM observados para o reator RT-2

sdo ilustrados na Figura 5.21.
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Figura 5.21 — Variagdo na CHs% e da PVM em funcdo da TCO aplicada no RT-2

Com o aumento da TCO afluente de 2 para 20 kg DQO.m3.dia’ a composicdo de
metano no reator RT-2 foi reduzida de 75 + 11% para 56 + 4%. Os valores de PVM do reator
RT-2 aumentaram de 0,35 + 0,11 para 1,64 + 0,34 L CHa.dia.L! com 0 aumento da TCO de
2 para 10 kg DQO.m3.dia®. Entretanto, com o aumento da TCO para 15 kg DQO.m3.dia™ a
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PVM foi reduzida para 1,53 + 0,17 L CHa.dia™t.L™. Ao aplicar a vinhaga concentrada na TCO
de 20 kg DQO.m3.dia’, o valor minimo de PVM de 0,95+ 0,23 L CHadia®.L? foi
observado. A estabilidade dos valores de PVM nas TCO de 10 e 15 kg DQO.m=3.dia™* indica
uma possivel carga organica maxima de operacgéo do reator RT-2.

Este efeito de aumento da PVM com o aumento da TCO por meio do aumento da
DQO também foi observado em AnSBBR (ALMEIDA et al., 2017), RALF (SIQUEIRA et
al., 2013) e UASB mesofilicos (30 °C) (BARROS et al., 2016) além do reator UASB
termofilico em escala industrial de Souza et al. (1992). Souza et al. (1992) observaram PVM
maxima de 5,88 L CHs.dial.L! na TCO de 26,5 kg DQO.m=3.dial. Almeida et al. (2017)
observaram o aumento da PVM de 0,11 para 2,3 L CHs.L.dia™* com o0 aumento da TCO de 1
a 10kgDQO.m3dia’ na digestdo anerdbia de vinhaca em ANnSBBR mesofilico
(30 °C).,enquanto que Barros et al (2016) aumentaram a PVM de 0,12 L CHa.dia®.L? para
0,99 L CHa.dial.L™? ao aumentar a TCO de 0,2 para 11,5 kg DQO.m3.dia™. Siqueira et al.
(2013) observaram em RALF mesofilico (30 °C) a PVM maxima de 5,37 L CHa.dia™.Lieito™
na TCO de 26,19 kg DQO. m3.dia!, que é equiparavel a 3,79 + 0,78 L CHa.dia*.L ™t no RT-2.

Por outro lado, a variagdo no CH4% e na PVM relacionada com a sobrecarga organica
da TCO aplicada também deve ser considerada. Em outros estudos da literatura em condicGes
mesofilicas e termofilicas, 0 aumento da TCO aplicada resultou na reducdo da composicéao de
CH4 no biogas (BUITRON et al., 2014b; CABRERA-DIAZ et al., 2017; BARROS et al.,
2017; MORAES et al., 2015b). Em sistema de dois estagios mesofilicos (35 °C), Buitron et al.
(2014b) avaliaram a producdo mesofilica de hidrogénio (AnSBR) e metano (UASB) em dois
estagios a partir da digestdo de vinhaca de tequila (de 500 a 16.000 mg DQO.L™), reduzindo a
composicdo de CHs% de 68% para 40% com a reducdo do TDH de 24 h para 18 h. Cabrera-
Diaz et al. (2017) observaram a reducdo da composicdo de CH4 de 78% para 32% com 0
aumento da TCO de 2,3 para 24 kg DQO.m.dia™* no tratamento anaerdbio de vinhaca bruta
(27.800 mg DQO.L™Y) em um sistema combinado consistindo de dois reatores metanogénicos
mesofilicos (35 °C) UASB + APBR.

Apesar de ndo observar um perfil decrescente de composigéo de metano, Barros et al.
(2017) verificaram valores de CH4% entre 49 e 76% com 0 aumento da TCO de 5 para até
55 kg DQO.m3.dia’* na digestio anaerdbia da vinhaga (31,500 mg DQO.L™?) com a adic&o da
torta de filtro em dois estadgios metanogénicos compostos de dois reatores UASB termofilicos
(55 °C) Da mesma forma, Moraes et al. (2015b) indicaram que a composicdo de metano

permaneceu entre 52 e 78% a digestdo anaerobia de vinhaca de beterraba (TCO de 2,0 a
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3,0 kg DQO.m3.dia) em CSTR mesofilico (37 °C) suplementado com cal fertilizante ou
esterco bovino 3%.
Na Figura 5.22 é ilustrado o efeito da TCO afluente no MY do reator RT-2.
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Figura 5.22 — Variacdo no MY em func¢éo da TCO aplicada no RT-2

O MY do reator RT-2 aumentou de 0,265 + 0,083 para 0,278 + 0,042 L CH4.g DQO'™!
com o aumento da DQO da TCO de 2 para 5 kg DQO.m™3.dia. Entretanto, 0 aumento
posterior da TCO de 5 para 15kg DQO.m3dial o MY foi reduzido para 0,129 *
0,030 L CH4.g DQO™. Com a aplicacdo da vinhaga concentrada na TCO de 20 kg DQO.m"
3.dia’?, foi observado o valor minimo de MY de 0,107 + 0,011 L CH4.g DQO™.

Os valores de MY na literatura estdo na faixa entre 0,115 e 0,340 L CH4. g DQOY,
sendo o valor maximo tedrico de 0,350 L CH4. g DQO™ nas condigdes de CNTP (SIQUEIRA
et al., 2013; AQUINO et al.,, 2017; ALMEIDA et al.,, 2017; ALBANEZ et al., 2016b;
BARROS et al., 2016; LOPEZ et al., 2018). No reator RT-2 o coeficiente de rendimento
méaximo obtido foi de 79% + 12% na TCO de 5 kg DQO.m>.dia™™.

A hip6tese mais comum na literatura para o efeito da TCO observado no reator RT-2 é
gue excesso de carga organica pode ter causado o desbalanceamento entre o consumo de
acidos pela metanogénese e a producgédo de &cidos pela acidogénese, causando o acimulo de
compostos toxicos que inibem a producdo de metano (SIQUEIRA et al., 2013). Entretanto,
também é possivel que competicdo por substrato entre as BRS e as arqueias metanogénicas
(KIYUNA et al., 2017) e a baixa biodegradabilidade da vinhaga concentrada na TCO de
20 kg DQO. m=3.dia’* tenham alterado o MY de forma conjunta.
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Siqueira et al. (2013) avaliaram o aumento da TCO de 3,33 a 26,2 kg DQO. m=3.dia’
em RALF mesofilico (30 °C) com particulas suporte de poliestireno no tratamento de vinhaca
de cana-de-agticar (DQO de 2.273 a 20.073 mg DQO.L™) no TDH de 24 h. As remocdes de
DQO aumentaram de 53% para 70% com o0 aumento da DQO de 2.273 para
15.244 mg DQO.L™?, na TCO de 19,87 kg DQO. m=.dia* removendo 13,9 kg DQO. m3.dia™.
Com o0 aumento da DQO para 20,073 mg DQO.L* a remocéo foi reduzida para 51% pois a
TCO aplicada de 26,2 kg DQO. m=.dia™ foi muito elevada. O MY permaneceu entre 0,320 a
0,38 L CH4. g DQO™, equivalentes a 84% a 97% do rendimento estequiométrico (30 °C). A
PVM aumentou de 0,87 para 5,37 L CHa.dial.L? com resultado maximo na TCO de
26,2 kg DQO. m3.dia (SIQUEIRA et al., 2013). Da mesma forma, Barros et al. (2016)
observou aumento do MY de 0,133 L CH4. g DQO™ para 0,181 L CHs. g DQO™* em TCO de
5,0 kg DQO.m3.dia! na digestdo anaerébia de vinhaga em dois reatores UASB mesofilicos
(30 °C). Com 0 aumento da TCO para 11,5 kg DQO.m3.dia, o MY foi reduzido para
0,115 L CHs. g DQO™.

A mesma estratégia de uso de vinhaca concentrada foi realizada por Souza et al.
(1992) em reator UASB termofilico para o tratamento de vinhaca de cana-de-actcar nas TCO
de 25 a 30 kg DQO.m3.dia. Os autores observaram instabilidade na producdo de metano
durante o aumento da TCO de 5 para 15 kg DQO.m=.dia nos primeiros 90 dias de operacéo
do reator. Ao reduzir a TCO aplicada para 5 kg DQO.m3.dia™! e adaptar o sistema por mais
70 dias a vinhagca concentrada, os autores obtiveram remocdo de DQO de 70% com
rendimento de 0,222 L CH4.g DQO™.

As concentra¢Ges dos metabdlitos, dos carboidratos residuais e 0os SSV em valores de
DQO equivalente sdo apresentadas na Tabela 5.13. Além disso, a concentracdo de cada
metabolito e a concentracdo total dos metabolitos para o reator RT-2 é apresentada na Figura
5.23.



Tabela 5.13 -DQO equivalente dos metabolitos, SSV e carboidratos no efluente do RT-2
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TCOa DQOa DQO equivalente (mg DQO.L?) DQO: .
(kg DQO.M3dia®) (MgDQOLY)  HAc HPr HBU  Carboidrato  SSV Total (mgDQo.Ly 7%
2067+273 272428  232%71 0 51417 195 + 57 750 £ 97 711+ 94 -6
5086 £ 695 314 +33 0 253+£36 109 + 39 297 £ 77 973 + 100 1145 + 156 15
10 0401 +1963  219+42  657+80  169+£27  207+34  578+130 1830 + 164 1761 + 364 -4
15 14347 £2074 1245 + 110 0 513+46  159+51  1132+48 3050+ 138 2949 + 426 -3
20 21116 £1000 2802+ 692 4846 +1035 855+89  577+230  1784+331  10865+1312 11740 +556 7

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; DQOe — DQO efluente medida; Total — Somatério dos valores de DQO equivalentes

dos metabdlitos, carboidratos e SSV; # (%) — Diferenca percentual entre DQO efluente medida e o somatério dos componentes medidos;
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Figura 5.23 — Concentracdo de metabolitos em funcdo da TCO aplicada no RT-2

Os principais metabdlitos encontrados no efluente do RT-2 foram os &cidos acético
(205 +39mg.Lt a 2627 +649 mg.L?), butirico (93+15mg.L? a 470+49mg.L?) e
propibnico (153 + 47 mg.L™* a 3202 + 684 mg.L?). Com aumento dos valores de TCO de 2 a
10 kg DQO.m3.dia® a concentragbes dos acidos HAc, HBu e HPr permaneceram entre
205+39mg.Lta294+31mg.Lt, 93+15mg.Lta282+25mg.L ! e de 153 +47mg.Lt a
434 + 53 mg.L?, respectivamente. Dessa forma, a concentragdo total de acidos permaneceu
entre 504 + 76 mg DQO.L™? e 1045 + 94 mg DQO.L™ nas TCO de 2 a 10 kg DQO.m™.dia™.
Entretanto, com a aplicagdo da TCO 15 kg DQO.m3.dia, as concentracdes de HAc e HBu
aumentaram para 1167 + 103 mg.L? e 282 + 25 mg.L?, respectivamente, com concentragéo
total de &cidos de 1758 + 119 mg DQO.L. Finalmente, com o aumento da TCO para
20 kg DQO.m3.dia™* usando a vinhaca concentrada, as concentracdes de HAc, HPr e HBu
aumentaram para 2627 +649 mg.L?, 3202+684mg.L? e 470+49mg.L?, com
concentragéo total de acidos de 8504 + 1249 mg DQO.L™, indicando o excesso de &cidos pela
sobrecarga organica do reator. As diferencas entre a DQO medida e a DQO equivalente dos
metabolitos soliveis permaneceram entre 3 e 15% nos valores de TCO de 2 a 15 kg DQO.m"
3.diat, com valores de 40 mg DQO.L™ a 172 mg DQO.L™, valores considerados baixos tendo
em vista os métodos analiticos utilizados. No caso da TCO de 20 kg DQO.m=3.dia* com
vinhaga concentrada, a diferenca foi de 7,53% com 875 mg DQO.L™.

As concentragfes de HAc, HPr e HBu observados nos valores de TCO de 2 a
15 kg DQO.m3.dia™* permaneceram inferiores aos limites de tolerancia da metanogénese de
2400, 1800 e 900 mg.L™?, respectivamente (WANG et al., 2009; MAMIMIN et al., 2017). Por
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outro lado, na TCO de 20 kg DQO.m3.dia™* a producio de é&cidos foi similar ao observado por
outros estudos que também indicaram a sobrecarga orgénica (SIQUEIRA et al., 2013,
BARROS et al., 2016).

Outros estudos observaram MY e PVM maximos em condi¢cdes de operacdo com
concentracbes de HAc, HPr e HBu maiores que as observadas no RT-2 até a TCO de
15 kg DQO.m3.dia! (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; PINTO et al., 2018). Em reator UASB
termofilico (55 °C) tratando vinhaca bruta (35,2 g DQO.L™) nos valores de TCO de 15 a
25 kg DQO.m3.dia, Ferraz Junior et al. (2016) observou o aumento do MY de 0,179 para
0,234 L CH4. g DQO™ com os principais sendo HAc (2,25 e 2,68 g.L™%), HPr (1,8e 1,93 g.L?)
e HBu (0,82 a 2,66 g.L™). Pinto et al. (2018) avaliaram a co-digestdo termofilica (55 °C) de
residuo de café e vinhaga (10.450 mg DQO.L™') em ensaio em batelada na TCO de
0,19 kg DQO.m3.dia™. Os principais metabolitos produzidos foram HBu (2500 mg.L?), HAC
(900 mg.L1), HPr (500 mg.L™t), observando MY de 0,088 L CHa. g DQOugicionada ™.

O balango global de DQO do RT-2 é apresentado na Tabela 5.14 com a contribuigéo
de cada grupo de componentes analizados para cada TCO aplicada. O aumento da TCO
aplicada de 2 para 5 kg DQO.m.dia™* aumentou a fragdo da DQO aplicada convertida a CHq
de 49,9 + 15,6% para 61,7 + 9,3%. Entretanto, 0 aumento da TCO para 15 kg DQO.m.dia™
diminuiu o fluxo de energia a CHs para apenas 29,3 +6,9%. Com o0 uso da vinhaca
concentrada na TCO de 20 kg DQO.m3.dia, apenas 13,6 +1,4% da DQO afluente foi
convertida a CHa. Por outro lado, as bactérias redutoras de sulfato utilizaram de 2,8 + 0,2% a
5,1+0,4% da DQO aplicada para remover de 100% a 90% do sulfato nas TCO de 2 a
15 kg DQO.m3.dia, enquanto ndo foi observada reducdo de sulfato com a vinhaga
concentrada. Dos componentes detectados no efluente liquido, os carboidratos residuais
representaram de 1,1+0,4% a 2,7+1,1% da DQO aplicada e os SSV de 58*15% a
9,5+2,7%. Assim como apresentado na Tabela 5.2, a fracdo da DQO aplicada que
permaneceu como metabdtilos soltveis residuais (HPr e HAc) ndo convertidos a CHs
diminuiu de 24,4 +3,7% para 12,3+0,8% com o aumento da TCO aplicada de 5 para
15 kg DQO.m3.dial. A partir disso, a DQO efluente medida também teve diminuicio de
34,4+ 45% para 20,6 £ 3,0% da sua fragdo de DQO afluente. Com o uso da vinhaga
concentrada na TCO de 20 kg DQO.m?3dia?, os metabdlitos residuais representaram
40,3+£5,9% da DQO aplicada e a DQO efluente 55,6 + 2,6%, indicando a sobrecarga

organica pelo acumulo de &cidos no reator.
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Tabela 5.14 — Balanco global de DQO do reator RT-2

DQO medida (mg DQO.L™)

TCOa N - -
(kg DQO.m".dia) DQOA CH. S0 Frag:_o re_mc_;wda nao DQO: N Componentes .do efluente
iscriminada Metabolitos Carboidrato SSV
2 2067 + 273 1032 + 323 103+11 182 £ 39 711+94 504 + 76 51 +17 195 £ 57
5 5086 + 695 3140 + 471 257+ 20 544 + 98 1145 + 156 567 + 49 109 + 39 29777
10 9491 + 1963 4472 + 665 290 + 27 2898 + 748 1761 + 364 1045 £ 94 207 £ 34 578 £ 130
15 14347 £ 2074 4202 + 986 403 + 32 6692 + 1243 2949 + 426 1758 + 119 159 £ 51 1132 + 48
20 21116 £ 1000 2866 £ 296 0 6510 £ 794 11740 + 556 8504 + 1249 577 £230 1784 £ 331
Proporcdo da DQO medida (%)
(kg DQTCC): %53_ diat) DQOA CH. S0 Fraggp re_mc_)vida nao DQOE N Componentes .do efluente
iscriminada Metabdlitos Carboidrato SSV
2 100 49,9 + 15,6 50£0,5 88+£20 34,4+45 24,4+ 37 25+0,8 95+£27
5 100 61,7+9,3 51+£04 10,7+19 225+31 11,1+£10 2,1+0,8 58+£15
10 100 47,170 3,1+£0,3 30575 18,6 £ 3,8 11,1+£10 2204 6,1+£14
15 100 29,3+6,9 28+0,2 46,6 +6,9 20,6 +3,0 12,3+0,8 1,1+04 79+0,3
20 100 13614 0 30,8+3,8 55,6 + 2,6 40,3+5,9 2,711 84+16

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; CHs — DQO convertida a metano; SO~ DQO consumida pela reducdo de sulfato; Fracéo
removida ndo discriminada — (DQOa-CH4-SO4>-DQOkg); DQOE — DQO efluente medida;
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Tendo em vista todos os resultados apresentados no RT-2, observa-se que em
diferentes faixas de TCO diferentes efeitos ocorreram no reator. Na faixa de TCO de 2 a
5 kg DQO.m3.dia, o aumento da carga orgénica aplicada ao reator aumentou todos o0s
indicadores de resposta, como remocédo de DQO, PVM e MY. Especificamente na TCO de 5,
0 MY foi maximo em 0,278 + 0,042 L CHa.g DQO™. Assim, possivelmente o aumento da
TCO de 2 para 5 kg DQO.m3.dia™* aumentou a disponibilidade de matéria organica no reator,
favorecendo a degradacdo da vinhaca de cana-de-agucar e a producdo de metano.
Similarmente ao RT-2, a literatura apresenta a faixa de TCO entre 5,54 kg DQO.m3.dia™
(ALBANEZ et al., 2016b) e 12 kg DQO.m3.dia* (ALMEIDA et al., 2017; BARROS et al.,
2016; AQUINO et al., 2017; LOPEZ et al., 2018) como a operacio de melhor MY para
biodigestdo de vinhaca de cana-de-agucar em reatores de um estagio.

Com o aumento da TCO de 5 para 10 kg DQO.m3.dia’%, a remocdo de DQO e a PVM
atingiram seus valores maximos de 81+3% e de 1,64+0,34L CHadia®L?,
respectivamente, com concentracdo total de metabdlitos residuais no efluente de
1045 + 94 mg DQO.L. Apesar desses resultados indicarem que ndo houve acimulo de
acidos no reator por sobrecarga organica, o MY foi reduzido para
0,202 + 0,030 L CH2.g DQO! na TCO de 10kgDQO.m?3dial Esses efeitos foram
intensificados com a aplicagdo da TCO de 10 kg DQO.m3.diat, com diminuicdo do MY para
0,129 + 0,030 L CH4.g DQO™. Isso possivelmente foi resultado do aumento da atividade das
BRS, cuja concentracdo de sulfato removido aumentou de 383 +30 mg SO4%.L? para
601 + 47 mg SO+>.Lt com o aumento da TCO de 5 para 15 kg DQO.m3.dia’ em relago
DQO/SO4* afluente de 22. A maior atividade sulfetogénica competiu com as arqueias
metanogénicas por substrato, diminuindo o MY. Além disso, o sulfeto produzido ao remover
601 + 47 mg SO.2>.Lt na TCO aplicada de 10 kg DQO.m3.dia’ também deve ter inibido
parcialmente as arqueias metanogénicas (PERUZZO et al., 2018), observando aumento da
concentracéo de HAc para 1167 + 103 mg.L™.

Apesar das relagdes de DQO/SO4> de 22 a 23 estarem dentro da faixa considerada
saudavel para a metanogénese, a reducdo de sulfato s6 é desprezivel para razdes de
DQO/SO4% acima de 25 (KIYUNA et al., 2017). O desvio do fluxo de elétrons de 2,8 + 0,2%
a 3,1 £ 0,3% para a reducdo de sulfato em elevada remocgédo de DQO (79 + 5% a 81 + 3%) ¢
similar ao observado por outros estudos em batelada (KIYUNA et al., 2017; SANTOS et al.,
2019), com desvio de 7,6% e remogdo de DQO de 80% na relagio DQO/SO4* de 12
(KIYUNA et al., 2017) e desvio de 6% com remogio de DQO de 85% na relagdo DQO/SO4*
de 14,6 (SANTOS et al., 2019). Em reatores continuos, Aquino et al. (2017) observaram os



194

valores inferiores de MY (0,18 L CH4.g DQO™) devido ao fluxo de elétrons da metanogénese
para as BRS na faixa de DQO/SO4* de 11,8 a 18,9.

Por fim, com a aplicacio da vinhaca concentrada e da TCO de 20 kg DQO.m3.dia?,
ndo somente a sobrecarga organica foi observada, mas também a baixa biodegradabilidade da
vinhaca aplicada ao reator alterou o desempenho da producdo de metano. Nesse caso, tanto o
MY (0,107 £0,011 L CHs.g DQO?) quanto a remocgdo de DQO (44+15%) e a PVM
(0,95 + 0,23 L CHa.dia*.L'Y) foram reduzidos na TCO de de 20 kg DQO.m?3.dial. Além
disso, a concentracio de metabdlitos no efluente aumentou para 8504 + 1249 mg DQO.L™,
indicando o excesso de cidos.

Ao comparar as fracoes de DQO da composicdo das vinhacas apresentadas nas
Tabelas 4.3 e 4.4, observa-se que a vinhaca concentrada apresenta 16 + 5% de SSV, 14 + 2%
de HPr e apenas 11% de compostos facilmente degradaveis, como carboidratos (10 £ 1%) e
glicerol (1 +0,1%). Iss significa que a vinhaga concentrada apresenta o dobro de HPr e de
SSV com apenas um terco dos carboidratos e um quarto do glicerol na vinhaca bruta,
indicando menor biodegradabilidade.

Os produtos da digestdo anaerobia observados usando os metodos analiticos
representaram 91,2 + 20,3% e 85,9 £ 14,5% e da DQO afluente medida do reator RT-2 nas
TCO de 2 e 5 kg DQO.m3.dia’l, respectivamente. As fracdes ndo discriminadas totais foram
8,8+2,0% na TCO de 2 kg DQO.m3dia?’ e 14,1 +2,4% na TCO de 5 kg DQO.m3.dia?,
sendo 8,8 +2,0% e 10,7 +1,9% devido a fracdo removida ndo discriminada e 3,4 £ 0,6%
(apenas 5 kg DQO.m.dia*) devido a componentes sollveis ndo detectados. Entretanto, com
0 aumento da TCO para 20 kg DQO.m3.dia! a fracio ndo detectada foi elevada para faixa
entre 30,5+ 6,9% a 46,6 £ 8,7%. A maior desta fracdo foi devido a fracdo removida néo
discriminada, entre 30,5 +6,9% a 46,6 £ 8,7%, com componentes solUveis ndo detectados
apenas na TCO de 20 kg DQO.m3.dia* (4,1 + 0,5%). A diminui¢do na recuperacdo tanto na
fase solGvel quanto na fracdo removida € devido a operagdo instdvel do RT-2 em valores de
TCO acima de 10 kg DQO.m?3.dia® que leva a conversdo menos eficiente dos substratos
organicos em metabdlitos soltveis e CH4, com fragdo de CHa recuperada menor que 30% nas
TCO de 15 e 20 kg DQO.m3.dia™.

Além disso, ao aumentar a TCO para 20 kg DQO.m=3.dia* o consumo de DQO foi
possivelmente alterado para a geracdo de biomassa dentro do reator para reter elevada
densidade celular. Consequentemente, mais de 30% da energia bioquimica contida na matéria
organica alimentada foi direcionada para crescimento celular para suportar as cargas mais
elevadas, levando a sobrecarga na TCO de 20 kg DQO.m3.dia®. A influéncia da TCO
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aplicada na producédo de biomassa interna no reator durante a biodigetdo da vinhaca de cana-
de-agUcar foi observada em estudos tanto em condi¢do mesofilica (30 °C) (BARROS et al.,
2016; AQUINO et al.,, 2017) quanto termofilica (BARROS et al., 2017), observando
diminuicdo da remoc¢édo de DQO e do MY.

5.2.1.2 Estimativa de Geragéo de Energia com o Aumento de Escala

Ao contrario do reator RT-1, a estimativa da escala industrial no reator RT-2 foi feita
para a melhor condicio de operacio (TCO de 5kgDQO.m3.dia') e para a condicio
utilizando vinhaga concentrada (TCO de 20 kg DQO.m3.dia). Isso possibilitou avaliar a
viabilidade do uso da etapa de evaporacdo para concentrar a vinhaca e poder estocar essa
matéria organica para o periodo de entressafra, mantendo o reator operacional sem
interrupcaes.

Nas Figuras 5.24 e 5.25 sdo apresentados 0s arranjos do sistema de um estagio
industrial na condicdo de melhor MY (AT2M5) e na condi¢do alimentada com vinhaca
concentrada utilizando o evaporador (AT2M20).

No caso do arranjo com vinhaga concentrada AT2M20, a vinhaca com vazdo de
7754 m*.dial em DQO de 30.734mg.L é concentrada no evaporador, produzindo
5385 m°.dia® de vapor e 2368 m®.dia™! de vinhaca concentrada na DQO de 100.615 mg.L™.
Dessa forma, a vazdo massica de matéria organica a ser tratada pelo sistema de digestdo
anaerdbia foi de aproximadamente 2,76 kg DQO.s™, similar ao arranjo sem o evaporador.

A condicdo com TCO de 5 kg DQO.m3.dia* em TDH de 24 h do RT-2 foi estimada
em escala industrial com vazdo de alimentagdo de 59.256 m®.dia e com recirculagio de
51.502 m?.dia™! para diluir a corrente de vinhaca bruta. O volume do reator industrial estimado
foi de 59.256 m*® com volume de biomassa e meio suporte de 19.756 m® e TCO removida de
3,9 kg DQO.m3.dia™.
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Figura 5.25 — Resultados do arranjo AT2M20 proposto para 0 RT-2 com vinhaga concentrada



197

Por outro lado, com o uso de vinhaga concentrada na TCO de 20 kg DQO.m3.dia no
TDH de 24 h, o reator RT-2 na escala industrial foi projetado com vazdo de alimentacdo de
23.868 m®.dia? e com recirculagdo de 21.500 m3.dia’ para diluir a corrente de vinhaca
concentrada. O volume projetado foi de 23.868 m*® com volume de biomassa e meio suporte
de 7.958 m® e TCO removida de 8,9 kg DQO.m3.dia’. Os valores menores de vazio e
volume do reator com vinhaga concentrada sdo resultantes da menor necessidade de diluicao
para operacdo na DQO de 20.000 mg.L™ em comparacdo com a DQO de 5000 mg.L™* na TCO
de 5 kg DQO.m3.dia™.

A producédo de metano estimada para a condi¢cdo de melhor rendimento do RT-2 foi de
2851 kmol CHa.dia® (63.843 m® CHa.dia?), equivalente a vazdo de produgio de biogas de
85.124 m®.dia!, assumindo composicdo de 75% de CHa. Essa estimativa foi feita com base na
PVM de 1,08 L CHs.Lt.dia?, equivalente a 48,1 mmol CHas.dia2.L™t. No caso da vinhaca
concentrada, a PVM considerada foi de 0,95L CHsLldia?, equivalente a
42,3 mmol CHs.diat.L?, constituindo um reator industrial com producdo de metano de
1010 kmol CHa.dia (22.617 m® CHa.dia), equivalente a vazdo de producgdo de biogas de
40.387 m®.dia!, assumindo composicéo de 56% de CHa.

Apesar de ambos os reatores terem producdo de metano significativas, as producdes de
energia foram distintas. A poténcia gerada pela producdo de metano na melhor condi¢do do
reator RT-2 foi de 26,5MW, com produgcdo de energia em potencial estimada em
160.809 MWh.ano™ e geragdo de 447 W.m reator. O rendimento energético global por carga
removida observado no arranjo industrial do reator RT-2 foi de 9967 kJ.kg DQO?,
equivalente a 7723 kJ.kg DQOgplicada>. Por outro lado, ao utilizar o evaporador para
concentrar a vinhaga, 146,5 MW sdo consumidos. Dessa forma, apesar do reator RT-2 na
TCO de 20 kg DQO.m3.dia* apresentar um rendimento energético por carga removida de
3824 ki.kg DQO™? (1698 kJ.kg DQOgpiicada>), 0 sistema global apresenta um consumo de
137,1 MW, inviabilizando o uso da vinhaga concentrada por evaporagéao.

Portanto, o sistema com melhor MY (TCO de 5kgDQO.m3.dia?t) é a melhor
alternativa para a operagdo do reator RT-2 em escala industrial. Nesse caso, a geragéo de
energia elétrica é de 2,4 MW por milhdo de tonelada de cana, considerando uma conversao de
energia elétrica de 30% para caldeiras ou motores de combustdo interna (Fuess et al., 2018a;
2018b; 2018c; Lovato et al., 2019a; 2019b; Sousa et al., 2019).

Baseado nessa producgéo e no balancgo de energia da usina apresentado na Tabela 4.12,
observa-se que a recuperagio de energia pelo metano na TCO de 5 kg DQO.m3.dia? ¢ de

3,6% da energia total obtida a partir da cana-de-agucar, aumentando a recuperacédo total da
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usina para 96,4%. Essa recuperagdo pela digestido anaerdbia é equivalente a 27.817 m® de
etanol ou 18,4% da eneriga do etanol e 64.916 t bagaco ou 7,0% da energia do bagaco. Esse
reator industrial poderia reduzir os custos em US$ 236.709 por més em gas natural, enquanto
que a troca de diesel e GLP economizariam US$ 1.433.380 e US$ 1.450.627 por més,

respectivamente.

5.2.2 Sistema de Dois Estagios (RA-2+RST-2 ou +RSM-2)
5.2.2.1 Reator acidogénico (RA-2)

Os principais resultados do reator RA-2 sdo apresentados na Tabela 5.15.

Tabela 5.15 — Principais resultados do reator RA-2

TDH (h) 4
TCO (kg DQO.m3.diat) 90 120*
Conv. Carboidratos (%) 675 39+3
Remocédo DQO (%) 10,6 + 3,2 76%£29
DQO efluente (mg.L™) 13261 + 807 19632 + 1494
Remog&o SO4% (%) 32+7 0
SO4% efluente (mg.L™?) 570 £+ 186 11570 + 1334
SSV (mg.L?Y) 730 £ 272 1352 + 305
H2% 31+6 37+5
PVH ( L.diat.L?) 1,42 +0,16 0,87 £ 0,09
HY (mmol Hz. g DQO™) 0,70 £ 0,08 0,32 £0,03
Metabolitos (fracdo molar)
HAC (%) 27,7+34 216+13
HBu (%) 19,9+ 3,7 28,2+3,1
HIsBu (%) 199+16 226+1,7
HPr (%) 16,4+2.2 27,6 £6,3
HLa (%) 16,1+ 2,7 ND

*Condigdo com vinhaga concentrada; ND — ndo detectado

Assim como no reator RA-1 do estudo 1, o reator RA-2 foi operado no TDH de 4 h
com DQO de 15 g.L?, equivalente a TCO de 90 kg DQO.m>3.dia?, e DQO de 20 g.L?,
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equivalente a TCO de 120 kg DQO.m>3.dia? (SANTOS et al., 2014b; RAMOS e SILVA,
2017). O objetivo do RA-2 foi gerar o afluente dos reatores de segundo estagio metanogénico
termofilico (RST-2) e mesofilico (RSM-2). A vinhaga concentrada da Usina Iracema foi
utilizada exclusivamente na TCO de 120 kg DQO.m3.dia™t. Os valores de pH mantidos no
reator RA-2 foram entre 4,70+0,19 e 5,05+0,48 no afluente e entre 491+0,34 e
4,93 £ 0,23 no efluente. Vale ressaltar que o pH efluente foi corrigido nesta faixa adicionando
solucdo de NaOH (6 M) no afluente do reator quando necessario.

O aumento da TCO de 90 para 120 kg DQO.m3.dia’ com o uso da vinhaca
concentrada modificou a conversdo de carboidratos e DQO efluente do reator RA-2. A
conversdo de carboidratos foi reduzida de 67 + 5% para 39 + 3% com o aumento da TCO de
90 para 120 kg DQO.m>3.dia’. Por outro lado, a remocdo de DQO manteve-se entre
7,6+29% e 10,6 +3,2%, com valores de DQO efluente de 13261 + 807 mg DQO.L™
(90 kg DQO.m3.diat) e 19632 + 14946 mg DQO.L? (120 kg DQO.m3.diat). Apesar do
aumento da TCO aplicada, a concentracédo de carboidrato afluente foi similar, com valores de
2216 + 536 mg.L? (90 kg DQO.m3.dia) e 2007 + 247 mg.L* (120 kg DQO.m3.dia). Além
disso, a vinhaga concentrada utilidaza da TCO de 120 kg DQO.m3.dia* apresenta menor
biodegradabilidade, tendo em vista a sua maior composi¢do de SSV e HPr. Dessa forma, a
reducdo da conversdo de carboidrato é resultado da maior carga organica aplicada com a
vinhaca de menor biodegradabilidade, disponibilizando menor quantidade de substrato
facilmente degradavel ao reator para conversdo a hidrogénio.

Entretanto, a diminuicdo da conversdo de carboidrato também pode ser explicada pela
aplicacdo de elevada concentracdo de sulfato ao utilizar a vinhaga da Usina Iracema. Os
resultados de concentracdo de sulfato afluente aumentaram de 840+ 242 mg SO4>.L! para
10875+ 1076 mg SO4%.L%, diminuindo a relacdo DQO/SO4? alimentada no reator de 17 para
2 ao aumentar a TCO de 90 para 120 kg DQO.m3.dia*. Dessa forma, o aumento da TCO de
90 para 120 kg DQO.m=.dia? reduziu a remocio de sulfato de 32 + 7% para valores n&o
identificados, modificando a concentragio efluente de sulfato de 570+ 186 mg SO4%.L para
11.570+ 1076 mg SO4>.LL. Possivelmente o excesso de sulfato inibiu as BRS, inviabilizando
a sulfetogénese com vinhaga concentrada.

A atividade sulfetogénica é indesejavel no reator acidogénico quando o objetivo € a
producéo de hidrogénio, pois as BRS consomem o H» produzido pelas bactérias acidogénicas
(equacéo 3.6), diminuindo o0 HY e a PVH (MIZUNO et al., 1998) apesar de néo interferirem

na fermentacéo e acidificagéo dos substratos (LOPES et al., 2010).
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4H; + SO4% + H* & HS + 4H,0 (3.6)

Por outro lado, alguns estudos consideram que a reducdo de sulfato pode ser
interessante para o estagio acidogénico em aguas residudrias ricas em sulfato (LOPES et al.,
2010; FUESS et al., 2019; SILVA et al.,, 2020). Quando sulfato esta presente na agua
residuaria, a reducdo de sulfato pode ocorrer em conjunto com a acidificacdo. Portanto, o
sulfato pode ser removido antes do estdgio metanogénico em um sistema de dois estagios,
resultando em maiores atividades metanogénicas sem a interferéncia das BRS na producéo de
CH4 (LOPES et al., 2010).

No caso especifico do reator RA-2 na TCO de 90 kg DQO.m3.dia, a remogéo de
sulfato possibilitou 0 aumento da relagdo DQO/SO4> de 18 no afluente para 24 no efluente.
Essa relagdo DQO/SO.% de 24 é melhor para a alimentagdo do reator metanogénico de
segundo estagio, pois possibilita producdo de CHs com menor atividade sulfetogénica
(KIYUNA et al., 2017; FUESS et al., 2019). Vale ressaltar que esta remogéo de sulfato foi
observada na faixa de pH inferior a 5, considerada inibitéria para a remoc¢do de sulfato em
reator acidogénico para vinhaca (MIZUNO et al., 1998; HULSHOFF POL et al., 1998;
HWANG et al., 2009; FUESS et al., 2019). Em condi¢6es &cidas, as BRS s&o inibidas pelos
acidos organicos, ndo podendo utilizar estes substratos para reduzir o sulfato. Por outro lado,
0 uso de substratos que ndo sdo acidos organicos (como Hx e glicerol) pode favorecer a
remocdo de sulfato em pH inferior a 5.0, como observado ao adicionar glicerol como doador
de elétrons para a remocéo de sulfato do efluente da drenagem &cida de minas (QIAN et al.,
2019).

A literatura de producdo de hidrogénio a partir de vinhaga apresenta resultados
conflitantes sobre a sufetogénese na faixa de pH inferior a 6,0. Estudos anteriores em RALF
termofilicos (55 °C) para a producdo de hidrogénio a partir da vinhaca de cana-de-acucar ndo
observaram interferéncia das BRS nas faixas de DQO/SO4*~ entre 12 a 21 (SANTOS et al.,
2014a), 13 a 19 (SANTOS et al., 2014b) e entre 12 a 20 (SANTOS et al., 2014c). Apenas no
TDH de 1 h no estudo de Santos et al. (2014c), as BRS conseguiram se manter no reator e
consumir Hz, diminuindo o HY para 1,92 (10.000 mg DQO.L™) e 0,19 mmol H..g DQO™
(30.000 mg DQO.L1). Por outro lado, o reator acidogénico mesofilico (22 °C) do sistema de
dois estagios de biorreatores de membranas no estudo de Silva et al. (2020) obteve remocao
de 3,8% de DQO e 44,5% de remocdo de sulfato, sem observar inibi¢cdo da acidogénese pela
atividade das BRS em qualquer faixa de DQO/SO4* (9 a 94) da vinhaga de cana-de-agucar.

Com relagéo a producédo de hidrogénio, a composicao de hidrogénio permaneceu entre
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de 31 + 6% e 37 + 5% com o0 aumento dos valores de TCO de 90 para 120 kg DQO.m3.dia™?,
sem a observagdo de metano no biogéas. Por outro lado, a PVH foi reduzida de
1,42 +0,16 L Ho.dia™.L! e para 0,87 + 0,09 L Hz.dial.L? a0 aumentar a TCO de 90 para
120 kg DQO.m3.dia. A reducéo da PVH devido ao aumento da TCO por meio do aumento
da DQO afluente € resultado do aumento da concentra¢do de componentes toxicos no reator.
Esse fenbmeno também foi observado por Ferraz Junior et al. (2014) utilizando quatro
reatores APBR termofilicos (55 °C) e em valores de TDH entre 24 a 8 h, correspondendo a
valores de TCO entre 36,2 a 108,8 kg DQO.m?3.dia’. O valor maximo de PVH de
1023 mL Hz.dia™.L? foi observado na TCO de 72,4 kg DQO.m3.dia. Ao aumentar a TCO
para o valor de 108,6 kg DQO.m.dia, a PVH foi reduzida em 64%. Ao comparar os valores
de DQO de 10.000 mg.L* e 30.000 mg.L* na producéo termofilica (55 °C) de hidrogénio a
partir da vinhaca em RALF, Santos et al. (2014c) observaram o valor maximo de PVH de
1,96 L H2.h™.L%, na DQO de 10.000 mg.L e de 0,8 L H2.h™.Lt na DQO de 30.000 mg.L™.
Os resultados inferiores observados no reator com vinhaca pura foram relacionados a inibicao
da producdo de H pela maior carga organica e maior concentragdo de acidos na alimentacao.
Ambas as influéncias levaram a sobrecarga do reator que modificou a estrutura da
comunidade microbiana em comparagdo com a DQO de 10 g.L™.

Com relagdo ao HY, o valor maximo observado foi de 0,70 + 0,08 mmol H,.g DQOY,
equivalente a 2,08 + 0,41 mol H..mol sacarose™, na TCO de 90 kg DQO.m3.dia*. Com o
aumento da TCO para 120kg DQO.m?3dia!, o HY observado foi de
0,32 + 0,03 mmol H..g DQO™, equivalente a 1,48 + 0,16 mol Hz.mol sacarose. O efeito da
reducdo do HY pelo aumento da TCO aplicada ao RALF termofilico (55 °C) também foi
observado por Santos et al (2014b) utilizando vinhaca para producéo de hidrogénio nas TCO
de 60 para 360 kg DQO.m=3.dia* (15.000 mg DQO.L™?) e de 80 para 480 kg DQO.m3.dia*
(20.000 mg DQO.L™Y). Os valores maximos de HY de 2,23 mmol Hz. g DQO™
(15.000 mg DQO.L™?) e de 1,85 mmol Hz. g DQO™ (20.000 mg DQO.L™) foram observados
nas TCO de 60 e 80 kg DQO.m3.dia?, respectivamente. Entretanto, com o aumento dos
valores de TCO para 360 e 480 kg DQO.m3dia' o HY foi reduzido para 1,62 e
1,51 mmol H.. g DQO™, respectivamente, indicando condigBes de sobrecarga organica no
reator durante a producéo de Ha.

Os resultados obtidos no RA-2 sdo similares a literatura de producdo continua de
hidrogénio. O TDH de 4 h foi indicado como 6timo para produgdo termofilica (55 °C) de
hidrogénio a partir de vinhaca de cana-de-aglcar por Santos et al. (2014b) que reduziram os

valores de TDH de 8 a 1 h, com subsequente aumento da taxa de carregamento organico de
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26,6 para 225,3 kg DQO.m3.dia. A condicio de operacdo na qual se obteve valor maximo
de HY de 5,73 mmol Hz. g DQO4* foi na TCO de 52,7 kg DQO.m=.dia, no TDH de 4 h.
Fuess et al. (2016) observaram PVH maxima de 1604 mL Hadia'.L' e HY de
3,4 mol Hz.mol™ sacarose, equivalente a 0,87 mmol Hz.g DQO™, com 37% de H2 no biogas
no TDH de 7,5 h e TCO de 84,2 kg DQO.m3.dia* em APBR termofilico (55 °C) utilizando
vinhaga como substrato.

Com relacdo a condicao termofilica, observam-se resultados similares de PVH no
reator RA-2 em comparacdo com outros estudos mesofilicos de producdo de hidrogénio. Em
estudo similar com o uso de reator RALF mesofilico (30 °C), Reis et al. (2015) avaliaram a
producdo de hidrogénio em duas concentrages de vinhaga: R5 (5.000 mg DQO.L™Y) e R10
(10.000 mg DQO.L™Y). Apesar do maior rendimento observado de 3,07 mmol Hz.g DQO™
obtido no TDH de 6 h, a DQO de alimentacdo (5.000 mg DQO.L?) e, portanto, a TCO
(20 kgDQO.m3.diat) foram muito inferiores ao comumente observado em reatores
termofilicos (40 a 90 kg DQO.m3.diat). Em condigdes de TCO mais elevada no reator R10, 0
valor maximo de HY com apenas vinhaca foi de 0,7 mmol Hz.g DQO? e PVH de
1,6 L Ho.diat.Lt no TDH de 6 h. Além disso, metano foi produzido concomitante ao
hidrogénio em todos os TDH que a vinhaga foi utilizada como unica fonte de carbono,
indicando a inviabilidade de inibir as arqueias metanogénicas nestas condi¢des de operagéo.

Também em condi¢bes mesofilicas (30 °C), Albanez et al. (2016a) avaliaram a co-
digestdo de vinhaca e melagco para producdo de biohidrogénio em AnSBBR em diferentes
concentragdes (3000, 6000 e 9000 mg DQO.L 1) no TDH de 10,4 h. Apesar de a melhor PVH
de 0,34 L Hadial.L! ter sido observada com 67% vinhaca na DQO afluente de
6000 mg DQO.L™, ao aumentar a composicéo da vinhaca para 75%, a producéo de hidrogénio
cessou. No estudo de Pouresmaeil et al. (2019) foi avaliado o efeito da concentracdo na
producio de hidrogénio a partir de vinhaca (1.700 a 49.800 mg DQO.L?) em AnSBR
mesofilico (36 °C) no TDH de 24 h. A conversdo de carboidrato permaneceu acima de 90%
para valores de DQO inferiores a 16.800 mg DQO.L™.0 aumento da concentragio de matéria
organica de 1.700 para 11.600mg DQO.L' aumentou o HY (maximo de
2,3 mmol H,. g DQO™?), mas teve efeito negativo em DQO acima de 11.600 mg DQO.L™
(minimo de 0,5 mmol Hz. g DQO™* na DQO de 49.800 mg DQO.L™). A menor producéo de
H em valores de DQO acima de 11.600 mg DQO.L™? foram atribuidas a toxicidade inerente a
vinhaca pela acidificagdo excessiva do meio (POURESMAEIL et al., 2019).

O que os resultados observados no reator RA-2 em conjunto com os estudos de Ferraz
Junior et al. (2014), Santos et al. (20144a, 2014b, 2014c) e Fuess et al. (2016) mostram é que a
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producdo termofilica de hidrogénio a partir da vinhaga em reatores continuos é superior as
condicBes mesofilicas (REIS et al., 2015; ALBANEZ et al., 2016a; POURESMAEIL et al.,
2019) tanto observando maiores valores de HY e PVH quanto na estabilidade da producéo de
hidrogénio em valores de TCO elevados (40 a 90 kg DQO.m*.dia™ nos termofilicos, em
comparacdo com a faixa entre 10 a 20 kg DQO.m3.dial). A degradacdo parcial de
componentes complexos no estdgio acidogénico para producdo de hidrogénio e acidos
organicos pode facilitar o segundo estagio metanogénico, seja ele termofilico ou mesofilico.
Isso porque a conversdo de carboidratos, componentes possivelmente toxicos ou interferentes
em hidrogénio e metabolitos sollveis favorece a aplicacdo de elevadas cargas organicas no
segundo estagio metanogénico que ndo seriam possiveis devido ao risco de sobrecarga
organica, acidificacdo do meio ou inibicdo da producdo de metano.

Os metabdlitos produzidos no RA-2 sdo apresentados na Figura 5.26 em funcédo da
TCO aplicada. Além disso, as concentragfes dos carboidratos residuais, dos SSV e dos
metabdlitos em valores de DQO equivalente sdo apresentadas na Tabela 5.16 e o balango
global de DQO ¢é apresentado na Tabela 5.17. Os principais metabélitos observados foram os
acidos acetico (21,6 + 1,3% a 27,7 * 3,4%), butirico (19,9 £ 3,7% a 28,2 £ 3,1%), propidnico
(16,4 £+ 2,2% a 27,6 £ 6,3%), latico (16,1 £ 2,7%) e isobutirico (19,9 + 1,6% a 22,6 + 1,7%).
Apesar do aumento da TCO de 90 para 120 kg DQO.m3.dia, a concentracdo total de
metabolitos permaneceu entre 11.657 + 881 mg DQO.L™ e 14.435 + 1040 mg.L L.
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Figura 5.26 — Principais metabdlitos observados no reator RA-2
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Tabela 5.16 —DQO equivalente dos metabolitos, SSV e carboidratos no efluente do RA-2

TCOa DQOa DQO equivalente (mg DQO.L™?) DQO: +
(kg DQO.m3dia) (mg DQO.L™) HAC HPr HBuU HIsBu HLa Carboidrato Ssv Total (mg DQO.L™Y) (%)
90 14842 + 618 1794 + 224 1864 +247 3225+598 3221 +487 1567 + 265 813 + 288 1037 +386 13520 + 1004 13261 + 807 -2

120 21251 £1299 1585+ 115 3531+810 5169570 4150+ 298 0 1369 +£548 1919+432 17723 +1253 19631 + 1494 10

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; DQOg — DQO efluente medida; Total — Somatorio dos valores de DQO equivalentes dos metabolitos,

carboidratos e SSV; # (%) — Diferenca percentual entre DQO efluente medida e o somatério dos componentes medidos;

Tabela 5.17 — Balanco global de DQO do reator RA-2

DQO medida (mg DQO.L™)

TCOa

3 i 3 i Componentes do efluente
(kg DQO.m*3.dial) DQOA H, 502 Fragéo removida DQOE N p _
ndo discriminada Metabélitos  Carboidrato SSV
90 14842 + 618 171+ 20 181 £ 59 970 + 59 13261 + 807 11671 + 881 813 + 288 1037 + 386
120 21251 +1299 104 +8 0 1515 +£ 115 19631 + 1494 14435 + 1040 1369 + 548 1919 + 432
Tco Proporcdo da DQO medida (%)
A ~ .
(kg DQO.m.dia™) DQOA H, S0 F~ra<;a_o remqwda DQO: Componentes do efluente
nao discriminada Metabdlitos  Carboidrato SSV
90 100 1,2+0,1 1,2+04 6,5+04 89,3+5/4 78,6 +5,9 55+19 70+£26
120 100 0,5+0,04 0 10,2+0,8 92,4+7,0 679+49 6,4+26 9,0+2,0

TCOA — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; H, — DQO convertida a hidrogénio; SO~ DQO consumida pela reducio de
sulfato; Fracdo removida néo discriminada — (DQOa-H2-SO4*-DQO0Ok); DQOE — DQO efluente medida;
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A comparagdo somatoria dos componentes presentes no efluente do reator RA-2 em
comparacdo com a DQO efluente medida indicou a diferenca em torno de 10%, equivalente a
diferenca de 260 mg DQO.L™ na TCO de 90 kg DQO.m3.dia e de 1909 mg DQO.L™? na
TCO de 120 kg DQO.m3.dia, valores considerados baixos tendo em vista os métodos
analiticos utilizados.

No balanco global de DQO, observa-se que na TCO de 90 kg DQO.m3.dia! a fragio
da DQO aplicada convertida a H> foi de 1,2 £ 0,1%, enquanto as bactérias redutoras de sulfato
utilizaram 1,2 + 0,4% da DQO aplicada para remover 32 + 7% do sulfato na TCO aplicada de
90 kg DQO.m3.dial. A DQO do efluente apresentou 89,3 +5,4% da matéria organica
aplicada e, dos seus componentes detectados, os carboidratos residuais apresentaram a fragdo
da DQO aplicada de 5,5+ 1,9%, os SSV 7,0 + 2,6% e os metabdtilos soltveis 78,6 + 5,9%.
Com a aplicagdo TCO de 120 de 90 kg DQO.m.dia, a menor biodegradabilidade da vinhaca
concentrada foi evidenciada com maiores valores de fracdo de DQO efluente de 92,4 + 7,0%,
SSV de 9,0 + 2,0% e carboidratos residuais de 6,4 + 2,6%, enquanto o fluxo de elétrons para
0s produtos da acidogénese foi reduzido, com 0,5+ 0,04% da energia para hidrogénio e
67,9 + 4,9% para os metabdtilos sollveis, sem observar atividade sulfetogénica.

Ao avaliar os metabdlitos sollveis, observa-se que com o aumento da TCO de
90 kg DQO.m3.dia? para 120 kg DQO.m3.dia! as concentracbes de &cido butirico
aumentaram de 1772+ 329 mg.L? para 2840 +313 mg.L . De forma similar, o &cido
isobutirico também aumentou de 1770 + 267 mg.L* para 2280 + 164 mg.L™* com o aumento
da TCO de 90 kg DQO.m3.dia* para 120 kg DQO.m3.dia™*. Estes valores maximos de HBu
refletem a predominancia na rota butirica para a TCO de 120 kg DQO.m3.dia™,

A importancia da rota butirica para a producéo de hidrogénio a partir da vinhaca foi
evidenciada no estudo de Santos et al (2014a), observando com a reducdo do TDH de 8 h para
4 h o valor maximo de HY de 5,73 mmol Hz. g DQO™. O principal metabdlito relacionado a
producdo de H> foi o0 &cido butirico, sem alteracdo de rota ao também identificar HLa e HSuc
em maior relevancia. O uso da vinhaga sugeriu uma mudanca de rota metabdlica favoravel a
producdo de hidrogénio ao favorecer a producéo de butirato, acetato e isobutirato e a reducéo
do &cido succinico. A elevada producdo de HBu com concentragdes superiores a 2,0 g.L™* foi
relacionada a0 HY méximo de 3,1 mmol Hz. g DQO™ na TCO de 40 kg DQO.m3.dia? na
producéo termofilica (55 °C) de hidrogénio a partir de vinhaca de cana-de-agUcar em reator de
leito estruturado (ASTBR) (FUESS et al., 2019).

As concentracdes de HAc e HLa observadas no reator RA-2 foram reduzidas de
1682 +210 mg.L ! para 1486+108 mg.L! e de 1464 +163 mg.L? para valores ndo
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detectados. Além disso, a concentracdo de HPr, que é relacionado ao consumo de H»
(ZHANG et al., 2015), aumentou de 1231 + 163 mg.L™ para 1768 + 406 mg.L*. Dessa forma,
a rota acética foi mais influente na TCO de 90 kg DQO.m3.dia™.

Assim como destacado para o reator RA-1, as principais rotas produtras de hidrogénio
do reator RA-2 foram a rota acética e a rota butirica. No caso da producdo de HAc existe a
formagdo de 4 mol Hz.mol glicose?, enquanto que a rota butirica s6 consegue produzir
2,0 mol Hz.mol glicose™ (DAS e VEZIROGLU, 2008). Dessa forma, observa-se que o reator
RA-2 obteve rota produtora de hidrogénio mais eficiente que o reator RA-1, devido a maior
concentracdo de HAC e a ndo producéo de HCa na TCO de 90 kg DQO.m3.dia™.

Os metabdlitos observados no reator RA-2 sdo similares em distribuicdo e em
concentracdes observadas em trabalhos termofilicos de producéo de H, (FERRAZ JUNIOR et
al., 2014; SANTOS et al., 2014b; FUESS et al., 2016; 2019). Em comparacdo com estudos
mesofilicos, que apresentam producao de etanol, metanol, acido valérico e &cido férmico além
da producéo de HLa, HAc, HBu (REIS et al., 2015; ALBANEZ et al., 2016a; SYDNEY et al.,
2018), os estudos termofilicos apresentam uma distribuicdo mais seletiva e dominante. Tal
fato é caracterizado pela producdo de apenas HAc, HBu, HPr, HLa e HIsBu na maioria dos
estudos termofilicos em elevadas concentragdes na faixa de 1,3 g.L* até 6,7 g.L™! (FERRAZ
JUNIOR et al., 2015a; FUESS et al., 2016; RAMOS e SILVA, 2018; FUESS et al., 2019).
Esse padrdo demonstra ndo sO a estabilidade de producdo de hidrogénio em maiores
concentracdes de componentes inibidores, como o HPr, mas também a producdo de maiores
concentracdes de alguns metabolitos especificos que sdo benéficos a metanogénese, como
HAc e HBu.

5.2.2.2 Reator Metanogénico de Segundo Estagio Termofilico (RST-2)

O reator metanogénico de segundo estagio termofilico RST-2 foi alimentado no TDH
de 18 h com 100% vinhaga nas DQO de 2000 e 5000 mg.L™?, equivalente as TCO de 2,7 e
6,7 kg DQO.m3.dial. Ap6s adaptacio na DQO de 5000 mg.L?, o efluente do reator
acidogénico foi codigerido com a vinhaga com 50% de DQO de cada componente na DQO de
6000 mg.L?, condicdo identificada como 8 V+E. Entdo, apenas o efluente do reator
acidogénico foi utilizado na sua forma diluida (10.000mg DQO.LY) e bruta
(13.400 mg DQO.L), equivalente aos valores de TCO de 13,3 e 18 kg DQO.m3.dia*. Por
fim, a vinhaga concentrada da Usina Iracema foi alimentada ao reator RA-2, aumentando a
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TCO do reator RST-2 para 24,7 kg DQO.m>3.dia’. A remocdo de DQO e a conversio de
carboidratos em funcéo da TCO aplicada ao reator RST-2 s&o ilustradas na Figura 5.27.
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Figura 5.27 — Conversdo de carboidrato e remocédo de DQO em fun¢do da TCO aplicada no
RST-2

A converséo de carboidrato no RST-2 manteve-se entre 76 = 7% e 87 + 6% com o
aumento TCO de 2,7 para 18 kg DQO.m?.dia™. Entretanto a conversio de carboidrato na
TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia* foi reduzida para 57 + 7%. Da mesma forma, a remocéo de
DQO no reator RST-2 aumentou de 66 + 7% para 83 = 5% ao aumentar a TCO de 2,7 para
13,3 kg DQO.m3.dia* devido a melhor adaptacéo ao efluente do reator RA-2. Entretanto, na
TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia’ a remocio de DQO do reator RST-2 foi reduzida para
49 + 5%.

Este efeito de aumento da remocgdo de DQO por meio do aumento da TCO até o limite
da sobrecarga também é observado em estudos de digestdo anaerdbia em condicGes
mesofilicas e termofilicas. Estudos mesofilicos observaram remogdes de DQO entre 60% e
97% (BUITRON et al., 2014b; CABRERA-DIAZ et al., 2017; SANTOS et al., 2017;
TOLEDO-CERVANTES et al., 2018; VOLPINI et al., 2018) na faixa de TCO de 0,5 a 14,5
kg DQO.m=3.dial, enquanto os reatores termofilicos observaram remocdes entre 64% a 96%
nos valores de TCO entre 5 a 30 kg DQO.m3.dia* (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; BARROS
etal., 2017; FUESS et al., 2017a).

Os valores de alcalinidade parcial e da razdo entre a alcalinidade intermediaria e

alcalinidade parcial no reator RST-2 sdo ilustrados na Figura 5.28.
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Figura 5.28 — Valores de alcalinidade e de AI/AP em funcéo da TCO aplicada no RST-2

Os valores de pH afluente e efluente mantiveram-se na faixa de 5,4 +0,2a6,8 + 0,3 e
de 8,1 £ 0,2 e 8,4 £ 0,3, respectivamente, no reator RST-2. Os valores de alcalinidade parcial
do reator RST-2 aumentaram de 630 + 142 para 2654 + 363 mg CaCOs.L™* com o aumento da
TCO de 2,7 para 24,7 kg DQO.m?3.dia?. Isso possibilitou a diminuicdo da relacdo de
NaHCO3/DQO de 1 para 0,2 mantendo os valores de AI/AP entre 0,27 £ 0,15 a 0,35 + 0,11,
com o aumento da TCO de 2,7 para 18 kg DQO.m3.dia. Com o aumento da TCO para
24,7 kg DQO.m3.dia’%, a relagio AI/AP aumentou para 0,74 + 0,17.

Apesar da diminuigéo da relagdo de NaHCO3/DQO adicionado ao reator de 1 para 0,2
enquanto a TCO foi elevada de 2,7 para 24,7 kg DQO.m>.dia’l, a alcalinidade fornecida foi
considerada suficiente para a manutencdo do pH do RST-2 entre 8,1 £ 0,2 e 8,4 £ 0,3. Assim
como neste estudo, o estudo de Costa (2017) ndo observou problemas ao controlar o pH entre
7,42 e 8,15 por meio da adicdo de bicarbonato na faixa de 0,7 a 1,0 g NaHCO3s.g DQO™ em
reatores RALF metanogénicos termofilicos de um estagio na digestdo anaerébia de glicerol
(1,0a10,0 g.L ) variando o TDH de 36 ha 6 h.

De forma a avaliar a evolucdo da biomassa e matéria organica no reator, os efeitos da
TCO nos SSV do reator RST-2 sdo ilustrados na Figura 5.29. Os valores de SST, SSV e SSF
no reator RST-2 aumentaram de 195 + 38 para 2930 + 623 mg.L%, de 123 +28 para
2395 +488 mg.L! e de 73 + 41 para 535 + 209 mg.L™ com o aumento da TCO afluente de
2,7 para 24,7 kg DQO.m3.dia. Esse aumento esta diretamente relacionado ao maior aporte
de soldios no afluente, principalmente com o uso da vinhaca concentrada na TCO de 24,7 kg

DQO.m3.dial. Assim como o0s outros sistemas deste estudo, observa-se que o RALF
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apresenta baixa remocao de sélidos.
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Figura 5.29 — Variacdo nos SSV em func¢do da TCO aplicada no reator RST-2

Outros sistemas na literatura apresentam melhores caracteristicas quanto a remogéo de
solidos, como nos reatores UASB e ASTBR apresentados no estudo de Fuess et al. (2017a).
Mesmo aumentando a TCO de 15 a 30 kg DQO.m3.dia!, tanto o reator UASB quanto o
reator ASTBR conseguiram manter concentragdo de SSV na média de 1.532 mg.L? e
1.544 mg.L™?, respectivamente.

A concentracdo de sulfato removido em funcdo da TCO aplicada ao reator RST-2 é

ilustrada na Figura 5.30.
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Figura 5.30 — Valores de sulfato removido em funcdo da TCO aplicada no RST-2
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A remocdo de sulfato no reator RST-2 foi acima de 90% em todos os valores de TCO
entre 2,7 e 13,3 kg DQO.m3.dia™. Quando foi utilizada apenas vinhaca, a relagio DQO/SO4*
de alimentacdo foi de 13. Com o beneficio da remocdo parcial de sulfato de 32 + 7% no
primeiro estagio acidogénio RA-2, a relagdo DQO/SO4? de alimentagdo foi de 21 a 25. Isso
possibilitou a remocgdo das concentragbes de sulfato de 153 +16 mgSO4.> Lt a
372 + 101 mg SO+*.L"! sem influéncia relevante para a remocdo de DQO pela producéo de
metano (KIYUNA et al., 2017) até a TCO de 13,3 kg DQO.m3.dia’t. Com 0 aumento da TCO
para 18 kg DQO.m3dia’, a remocdo de sulfato foi de 78+25%, removendo
442 + 145 mg SO4>.L1. Além disso, a remogdo de sulfato contribuiu para alcalinidade do
reator com 460 + 151 mg CaCOs.L, valor aproximadamente 20% da alcalinidade parcial.

Entretanto, com o aumento da TCO para 18 kg DQO.m2.dia™ e a aplicacdo da vinhaga
da Usina lracema que continha maior concentracdo de sulfato, a relagdo DQO/SO4* de
alimentacdo foi reduzida para 2 com concentragdo de sulfato afluente de
11570 +1334 mg SO4*.L. Com isso, ndo foi observada remogcéo de sulfato no reator RST-2
na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia. Possivelmente, 0 excesso de carga organica alimentado ao
reator RST-2 na TCO de 24,7 kg DQO.m>3.dia? inibiu a remocdo de DQO pela a
metanogénese, resultado indicado pela remocéo de DQO de 49 + 5%.

A diminuicdo da influéncia da sulfetogénese no segundo estagio metanogénico é uma
das principais vantagens do sistema de dois estagios. Esta vantagem foi possivel nos valores
de TCO aplicados de 2,7 a 18 kg DQO.m>3.dia?. Entretanto, no valor de TCO de
24,7 kg DQO.m3.dia* a concentracdo excessiva de sulfato impactou a remocdo de DQO do
reator RST-2. Diversos estudos da literatura comprovaram os efeitos negativos da competicéo
por substrato entre a sulfetogénese e a metanogénese (BARRERA et al., 2014; KIYUNA et
al., 2017; JIMENEZ et al., 2018; PERUZZO et al., 2018). Ao reduzir a relacio de DQO/SO4*
de 20 para 10, Barrera et al. (2014) observaram a reducdo da PVM e do MY em 25% e 20%,
respectivamente, em reator UASB mesofilico (35 °C) alimentado com vinhaca de cana-de-
acucar (38 a 58 g DQO.L™) no TDH de 4,86 dias.

Os valores de PVM e de composigdo de CH4 no biogas observados para o RST-2 sdo
ilustrados na Figura 5.31. A composi¢do de CH4 do biogéds produzido no reator RST-2
permaneceu entre 68 = 7% a 86 = 7% com o aumento da TCO aplicada de 2,7 para
18 kg DQO.m3.dial. Entretanto, 0 aumento da TCO para 24,7 kg DQO.m>3.dia* reduziu a
composic¢do de metano para 52 + 9%. Os valores de composi¢édo de metano observados no
reator RST-2 sdo similares aos observado no estudo de Ferraz Janior et al. (2016) com 51 a

76% de CH4 no biogas de UASB metanogénico de segundo estagio termofilico (55 °C) usado
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na digestdo anaerdbia de vinhaca em dois estagios.
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Figura 5.31 — Variacdo na PVM e da CH4% em funcdo da TCO aplicada no RST-2

O aumento da TCO de 2,7 para 13,3 kg DQO.m3.dia* aumentou a PVM do reator
RST-2 de 0,21 + 0,01 para 2,71 + 0,26 L CHas.dia.L. Entretanto, o aumento da TCO para
24,7 kg DQO.m>3.dia* reduziu a PVM do RST-2 para 1,78 + 0,17 L CHa.dial.L2. O efeito
em conjunto da concentracdo de sulfato afluente, da aplicacdo da vinhaca concentrada de
baixa biodegradabilidade e da TCO aplicada possivelmente sobrecarregaram o reator,
inibindo a produgdo de metano.

Em sistema dois estagios mesofilico (35 °C) (AnSBR+UASB), Buitrén et al. (2014b)
obteve produtividade maxima de 0,293 L CHa.dia®.L* na DQO de de 1636 mg DQO.L* e
TDH de 18 h. Janke et al. (2018) observaram PVM méxima de 2,0 L CH4.dia.L™? nos TDH
de 5 dias no CSTR e 3,4 dias no UASB, ambos sistemas mesofilicos (40 °C). Em AnSBBR
mesofilico (30 °C), Volpini et al. (2018) observaram aumento da PVM de 0,32 L CHa.dia®.L!
para 2,97 L CHa.dia®.L? ao aumentar os valores de TCO de 1,5 para 8,8 kg DQO.m3.dia™™.

No caso dos sistemas termofilicos Ferraz Junior et al. (2016) aumentando a TCO de 15
a 25 kg DQO.m?3.dia' em UASB termofilico (55°C) de duas etapas (acidogénico +
metanogénico — UASB 1) tratando vinhaga bruta (35.200 mg DQO.L™) observou aumento da
PVM de 1,37 para 2,80L CHsdialLt Na digestio anaerébia da vinhaca
(31,500 mg DQO.L™Y) em dois estagios compostos de dois reatores UASB termofilicos
(55 °C) com a adicéo da torta de filtro em TCO de 5 até 45 kg DQO.m.dia’, Barros et al.
(2017) observaram o aumento da PVM de 0,32 para 4,0 L CHa.dia™.L ™. No estudo de Fuess
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et al. (2017a), o reator UASB de segundo estadgio metanogénico termofilico (55 °C) obteve
aumento na PVM de 1,04 para 2,28 L CHa.dial.L* com o aumento da TCO de 15 para
25 kg DQO.m3.diat, enquanto que o ASTBR termofilico (55 °C) obteve aumento dos valores
de PVM de 1,52 para 4,50 L CHa.dia.L"* com o aumento dos valores de TCO de 15 para
30 kg DQO.m3.dia™.

Nas Figura 5.32 é ilustrado o efeito da TCO no MY do reator RST-2.
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Figura 5.32 — Variacdo na MY em funcdo da TCO aplicada no reator RST-2

Da mesma forma que a PVM, o0 MY do RST-2 aumentou de MY de 0,121 + 0,003
para 0,272 + 0,059 L CHs.g DQO™* com o aumento do valor da TCO aplicada de 2,7 para
8 kg DQO.m™.dia™* usando a mistura 50% vinhaca 50% efluente do reator RA-2. Esse valor é
equivalente a 78% do rendimento teérico maximo de 0,350 L CH4.g DQO™. Entretanto, o
aumento da TCO para 24,7kgDQO.m3dia' reduziu o MY para
0,147 + 0,014 L CH4.g DQO™ no reator RST-2. As possiveis causas para a reducdo do MY
em valores de TCO maiores que 13,3 kg DQO.m3.dia’ sdo a sobrecarga organica, a
alimentacdo da vinhaga concentrada de baixa biodegradabilidade e a presenca de
interferentes, como o sulfato na TCO de 24,7 kg DQO.m=.dia™.

Na literatura de digestdo anaerébia de vinhaca de dois estagios, os resultados
observados de MY sdo similares entre as condicdes termofilicas (0,160 a
0,316 L CHs.g DQO™) (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; BARROS et al., 2017; FUESS et al.,
2017a) e mesofilicas (0,258 a 0,340 L CH4.g DQO™) (BUITRON et al., 2014b; CABRERA-
DIAZ et al., 2017; JANKE et al., 2018; TOLEDO-CERVANTES et al., 2018; VOLPINI et
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al., 2018). Entretanto, estudos mesofilicos abrangem as faixas de TCO de 0,5 a 14,5 kg
DQO.m?3.dia? (BUITRON et al., 2014b; CABRERA-DIAZ et al., 2017; SANTOS et al.,
2017; TOLEDO-CERVANTES et al., 2018; VOLPINI et al., 2018), enquanto os reatores
termofilicos observam maior estabilidade em valores de TCO até 30 kg DQO.m3.dia*
(FERRAZ JUNIOR et al., 2016; BARROS et al., 2017; FUESS et al., 2017a). Em geral, a
maior estabilidade os reatores termofilicos em maiores cargas organicas aplicadas é resultado
da combinacdo das a acidificacdo da vinhaga no reator acidogénico, possibilitando maior
biodegradabilidade da matéria organica complexa no reator metanogénico.

A concentracdo de cada metabolito e a concentracdo total dos metabdlitos para o reator
RST-2 é apresentada na Figura 5.33. Além disso, as concentracGes dos metabolitos, dos
carboidratos residuais e 0s SSV em valores de DQO equivalente sdo apresentadas na Tabela
5.18.
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Figura 5.33 — Concentracdo de metabolitos em funcéo da TCO aplicada no RST-2
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Tabela 5.18 —-DQO equivalente dos metabolitos, SSV e carboidratos no efluente do RST-2

TCOA DQOA DQO equivalente (mg DQO.L™?) DQO: .
(kg DQO.m=dia*)  (mgDQOL™Y)  pac HPr HVa HBu  HIsBu Carboidrato  SSV Tow  (mgDQoL?y TV
2,7 2056 +252  164+22 156+ 27 0 0 0 63+12  174+40 55755 701 + 86 21
6,7 5011+425  281+36  341+44 0 300£40 0 162423  354+45 143866 1325+ 112 9
8,0 6069406 15121  110+15 0 198 + 27 0 118+18 300112 878+119 907 +61 3
133 10579+784 357450  333+47 0 242+35 240+33 169455  535+132 1877+165 1763131 6
18,0 13261+807 472429 12914244 0 252+26 173+13  169+64 1067 +217 3424335 4164 + 253 18
24,7 10632 + 1494 1286+303 2299+204 273+33 480+63 150+19 594485 3401 +692 8491+791 9996 + 761 15

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOA — DQO afluente aplicada ao reator; DQOe — DQO efluente medida; Total — Somatério dos valores de DQO equivalentes dos

metabolitos, carboidratos e SSV; # (%) — Diferencga percentual entre DQO efluente medida e 0 somatério dos componentes medidos;
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Os principais metabolitos encontrados no efluente do RST-2 foram os acidos acético
(142 £20 mg.Lt a 1206 +284 mg.L?), butirico (109+15mg.L! a 264 +35mg.LY),
isobutirico (87 +10mg.L' a 132+18mg.LY), propibnico (73+10mg.L? a
1519 + 135 mg.L™). Com aumento dos valores de TCO de 2,7 a 24,7 kg DQO.m3.dia’ a
concentragdo total de &cidos aumentou de 320 + 35 mg DQO.L™? para 4496 + 373 mg.L™,
indicando o actiimulo excessivo de acidos na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia™.

As diferencas entre a DQO medida e a DQO equivalente dos metabdlitos soliveis
observadas permaneceram aproximadamente 20% com valores de 28 mgDQO.L' a
740 mg DQO.L?, valores considerados baixos tendo em vista os métodos analiticos
utilizados. Entretanto, na TCO de 24,7 kg DQO.m.dia! a diferenca entre a DQO medida e a
DQO equivalente foi de 15%, com valor de 1505 mg DQO.L™. Possivelmente, a DQO nio
identificada no efluente do reator foi devido a melanoidinas presentes na vinhaca concentrada.

As concentraces de HAc, HBu e HPr observadas com o aumento da TCO de 2,7 até
18 kg DQO.m3.dia! no RST-2 foram inferiores aos limites de tolerancia da metanogénese de
2400, 1800 e 900 mg.L™?, respectivamente (WANG et al., 2009; MAMIMIN et al., 2017).
Entretanto, na TCO de 24,7 kg DQO.m2.dia™ a concentracio de HPr atingiu o valor maximo
de 1291 +205mg.L?, superior ao limite de tolerdncia da metanogénese. Assim, a
concentracdo excessiva de acidos e a baixa biodegradabilidade da vinhaga concentrada
aplicada na TCO de 24,7 kg DQO.m=3.dia?® foi responsavel pelo decréscimo da PVM e do
MY. O mesmo efeito foi observado por outros estudos que indicaram a sobrecarga organica
(SIQUEIRA et al., 2013; BARROS et al., 2016).

Outros estudos observaram MY e PVM maximos em condi¢cBes de operacdo com
concentragdes de HAc, HPr e HBu similares as observadas no RST-2 (FERRAZ JUNIOR et
al., 2016; PINTO et al., 2018). Em reator UASB termofilico (55 °C) tratando vinhaca bruta
(35.200 mg DQO.LY) nas TCO de 15 a 25 kg DQO.m3.dia?, Ferraz Janior et al. (2016)
observou o aumento do MY de 0,179 para 0,234 L CH4. g DQO™ com os principais sendo
HAc (2,25 € 2,68 g.L %), HPr (1,8 € 1,93 g.L™Y) e HBu (0,82 a 2,66 g.L ™). Pinto et al. (2018)
avaliaram a digestdo termofilica (55 °C) de residuo de café e vinhaga (10.450 mg DQO.L™?)
em ensaio em batelada na TCO de 0,19 kg DQO.m3.dia’. Os principais metabdlitos
produzidos foram HBu (2500 mg.L1), HAc (900 mg.L™t), HPr (500 mg.LY), observando MY
de 0,088 L CH4. g DQOudicionada -

O balanc¢o global de DQO em cada TCO aplicada ao reator RST-2 é apresentado na

Tabela 5.19 com a contribuicdo dos diferentes grupos de componentes.
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Tabela 5.19 — Balanco global de DQO do reator RST-2

DQO medida (mg DQO.LY)

(ki DQT((): 2.?3 diat) . Fragdo removida Componentes do efluente
; o DQOA CH 50 nao discriminada DQO= Metabolitos ~ Carboidrato SsV
2,7 2056 + 252 471 +11 103+ 11 781 + 154 701 + 86 320 + 35 63 +12 174 £ 40
6,7 5011 + 425 2800 +506 257 +20 516 + 62 1325+ 112 921+70 162 + 23 354 + 45
8,0 6069 + 406 4021 +869 17615 965 = 77 907 £ 61 460 + 38 118 £ 18 300 £ 112
13,3 10579+ 784 6165+589 249 +83 2288 + 206 1763+ 131 1173+84 169 +55 535+ 132
18,0 13261 £ 807 4549+361 296+ 125 4251 + 395 4164 £ 253 2188 + 247 169 + 64 1067 + 217
24,7 19632 £ 1494 4058 + 382 0 5578 £ 970 9996 + 761 4496 + 373 594 + 85 3401 + 692
TCO Proporc¢éo da DQO medida (%)
A ) Fracdo removida Componentes do efluente
(kg DRO.m™dia") DQOA CHs S0 néogdiscriminada PQOe  \jetabolitos  Carboidrato SV
2,7 100 229+0,6 50+0,5 38,075 34,1+42 156+1,7 3,0+0,6 85+20
6,7 100 559+10,1 51+29 103+1,2 264+£22 184+14 3,2+0,5 7,1+0,9
8,0 100 66,3+14,3 29%0,2 159+1.3 149+10 7,6 +0,6 19+0,3 49+18
13,3 100 58,3+5,6 24+0,8 21619 16,7+1,.2 11,1+0,8 16+0,5 51+172
18,0 100 34327 2,2+0,9 32,1+£3,0 31,4+£19 165+1,9 1,3+0,5 8016
24,7 100 20,719 0 284+49 50,9+3,9 229+19 3,0+04 173+£35

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; CHs — DQO convertida a metano; SO,>— DQO consumida pela redugéo
de sulfato; Fragdo removida ndo discriminada — (DQOa-CH4-SO4*-DQOk); DQOE — DQO efluente medida;
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A partir dos dados do balanco de massa global, observa-se que o aumento da TCO
aplicada de 2,7 para 8,0 kg DQO.m3.dia aumentou a fragdo da DQO aplicada convertida a
CHs de 22,9+0,6% para 66,3 +14,3%. Apesar do aumento da TCO aplicada para
13,3 kg DQO.m3.dia’ aumentar a producdo absoluta de CHs equivalente para
6165 + 589 mg DQO.L™, a proporg¢do da DQO afluente convertida a metano foi reduzida para
58,3 + 5,6%. Isso indica que o aumento PVM foi devido ao aumento da disponibilidade de
substrato com a varia¢io da TCO de 8,0 para 13,3 kg DQO.m3.dia. O aumento da TCO para
18,0 kg DQO.m3.dia’* diminuiu o fluxo de energia a CH4 para 34,3 + 2,7%. Com 0 uso da
vinhaga concentrada na TCO de 24,7 kg DQO.m=.dia%, apenas 20,7 + 1,9% da DQO afluente
foi convertida a CHs. As bactérias redutoras de sulfato utilizaram 5,0 £ 0,5% e 5,1 + 2,9% da
DQO aplicada nas TCO de 2,7 e 6,7 kg DQO.m3.dia?, respectivamente, para remover 100%
do sulfato. Nessas condi¢cdes operacionais o reator RST-2 foi operado independente do reator
acidogénio. Com a aplicacdo do efluente acidogénico, o consumo de matéria organica pelas
BRS foi reduzido para a faixa de 2,2 + 0,9% a 2,9 + 0,2% devido a maior relagdo DQO/SO4*
no efluente acidogénico alimentado. Mesmo assim, a atividade sulfetogénica foi significativa
nas TCO aplicadas de 13,3 e 18,0 kg DQO.m?.dia’, consumindo respectivamente
249 + 83 mg DQO.L? e 296 + 125 mg DQO.L™. Com a aplicacdo da vinhaga concentrada,
néo foi observada atividade sulfetogénica.

No efluente, os carboidratos residuais representaram de 1,3+ 0,5% a 3,2 + 0,5% da
DQO aplicada, os SSV de 4,9+ 1,8% a 8,5%2,0% e os metabdlitos soltveis residuais de
7,6 £0,6% a 18,4 + 1,4%, compostos de HAc, HPr, HBu e HIsBu, na faixa de TCO aplicada
de 2,7 a 18,0 kg DQO.m3.dia. A DQO efluente medida teve sua fragdo de DQO afluente
entre 14,9 + 1,0% e 34,1 + 4,2%. Entretanto, com 0 uso da vinhaga concentrada na TCO de
24,7 kg DQO.m3.dia* 50,9 + 3,9% da DQO afluente foi mantida no efluente do reator devido
a baixa biodegradabilidade da vinhaca concentrada. Esse fato é evidenciado pelo aumento da
fracdo de SSV (17,3 + 3,5%) e metabdlitos (22,9 + 1,9%) no efluente.

As fragdes ndo discriminadas do balanco de massa global foram de 38,0 £ 7,5% na
TCO aplicada de 2,7 kg DQO.m.dia™* devido a baixa DQO aplicada de 2000 mg.L™. Com o
aumento da TCO de 6,7 para 24,7 kg DQO.m>3.dia? ocorreu 0 aumento da fragdo n&o
discriminada de 10,3 + 1,2% para 32,1 £+ 3,0%, indicando que quanto maior a TCO aplicada,
menor a fracdo de DQO afluente recuperada. Esse resultado é indicio do direcionamento da
conversao de DQO para producdo de biomassa dentro do reator, garantindo uma maior

densidade celular em elevada carga organica.
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Dessa forma, observa-se com o balango global de DQO que o aumento da TCO de 2,7
para 8,0 kg DQO.m3.dia! com a aplicagdo do efluente acidogénico aumentou o0 MY e a
remocdo de DQO para os valores maximos de 0,272 + 0,059 L CH4.g DQO™ e 85 + 6%,
respectivamente. Apesar da separacéo de estagios diminuir a interferéncia da sulfetogénese, a
reducéo de sulfato interferiu na producdo de CH a partir da TCO de 13,3 kg DQO.m3.dia,
condicdo na qual foi observada PVM maxima de 2,71 + 0,26 L CHa.dia™.L%, com remogéo de
DQO de 83 + 5% e reducgdo do MY para 0,244 + 0,023 L CH4.g DQO™. Essa interferéncia da
sulfetogénese foi ainda mais pronunciada na TCO de 18,0 kg DQO.m3.dia ao consumir
296 + 125 mg DQO.L?, reduzindo os valores de MY, PVM e remogdo de DQO para
0,174 0,014 L CH4.g DQO?, 2,15+ 0,17 L CHs.dia™.L? e 69 + 6%, respectivamente. Além
disso, também foi observado na TCO de 18,0 kg DQO.m.dia™! 0 aumento da concentracéo de
metabdlitos (2188 + 247 mg DQO.L™Y), em especial HPr (1291 + 244 mg DQO.L™?), do
consumo de DQO para producdo de biomassa (fracdo nédo discriminada de 32,1 £ 3,0%)
indicando o inicio de sobrecarga orgéanica. Entretanto, possivelmente o consumo de acidos
pelas BRS possibilitou a manutencdo das concentracfes desses acidos abaixo do limite
inibitério indicado por Mamimin et al. (2017).

Os efeitos negativos da sulfetogénese na digestdo anaerdbia de vinhaca em sistemas de
dois estagios mesofilicos (22 °C) foram observados por Silva et al. (2020). Em relacGes
DQO/S04* maiores (50 a 94) a metanogénese foi responsavel por 96,8% do fluxo de elétrons,
enquanto a sulfetogénese apenas 0,7%. Por outro lado, em relagdes menores de DQO/SO4> (9
a 20) ocorreu o aumento gradual da sulfetogénese em detrimento da metanogénese,
evidenciando a competicdo entre as BRS e as arqueias com 80,6% de remocdo de DQO pela
metanogénese e 6,4% pela sulfetogénese. O impacto negativo na metanogénese levou ao
acumulo de acidos no reator metanogénico, com menor remoc¢do de DQO (87%) e de acidos
(70%). Além disso, o sulfeto produzido também pode ter inibido parcialmente as arqueias
metanogénicas, pois em condi¢fes mesofilicas em pH 7,5 foi observada inibicdo de 67% da
atividade metanogénica em concentragéo 50 mg S*.L* (PERUZZO et al., 2018).

Por outro lado, na TCO de 24,7 kg DQO.m.dia™* observa-se os efeitos de sobrecarga
organica, com diminuicdo da remocdo de DQO, MY e PVM com aumento da concentragdo de
metabdlitos residuais para 4496 + 373 mg DQO.L*. Além disso, a baixa biodegradabilidade
da vinhaga concentrada evidenciada por 16 + 5% de SSV, 14 + 2% de HPr tambem reduziu a
producdo de metano. Os SSV sdo de dificil degradacédo, pois necessitam da etapa de hidrolise
para solubilizar os seus componentes, diminuindo o desempenho global da biodigestdo

(SANTOS et al., 2019). O HPr por sua vez apresenta a degradacdo mais desfavoravel entre os
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acidos graxos volateis (como HAc, HBu e HIsBu) necessitando de associagfes sintroficas
com bactérias oxidantes de propionato (LOVATO et al., 2019a).

Apesar da reducdo da remocdo de DQO, do HY e da PVM, nédo foi observada houve
mudanca na rota metanogénica, com a sulfetogénese, a abixa biodegradabilidade da vinhaca e
a sobrecarga organica afetendo tanto a metanogénese hidrogenotréfica quanto a acetoclastica,
assim como observado por Volpini et al. (2018) em AnSBBR metanogénico de segundo
estagio e em por Almeida et al (2017) em AnSBBR de um estagio.

5.2.2.3 Reator Metanogénico de Segundo Estagio Mesofilico (RSM-2)

Assim como o reator RST-2, 0 reator metanogénico de segundo estagio mesofilico
RSM-2 foi alimentado no TDH de 18 h com 100% vinhaga nas DQO de 2000 e 5000 mg.L™.
Apos adaptacdo na DQO de 5000 mg.L?, o efluente do reator acidogénico foi codigerido com
a vinhaca com 50% de DQO de cada componente na DQO de 6000 mg.L* (8 V+E). Por fim,
apenas o efluente do reator acidogénico foi usado na sua forma diluida (10.000 mg DQO.L™?)
e bruta (13.400 mg DQO.L™?), além de aumentar a DQO do RA-2 para 20.000 mg DQO.L™*
usando a vinhaga concentrada da Usina Iracema. A remocdo de DQO e a conversdo de

carboidrato em funcdo da TCO aplicada € ilustrada na Figura 5.34.
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Figura 5.34 — Converséo de carboidrato e remoc¢do de DQO em fungéo da TCO aplicada no
RSM-2

A conversdo de carboidrato no RSM-2 manteve-se constante entre 78 + 6% e 89 + 3%
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com o aumento da TCO aplicada de 2,7 para 18 kg DQO.m3.diat. Com o aumento da TCO
aplicada para 24,7 kg DQO.m>3.dia? a conversdo de carboidrato foi reduzida para 61 + 9%.
Por outro lado, a remoc¢do de DQO no reator RSM-2 aumentou de 65 + 5% para 79 + 5% ao
aumentar a TCO de 2,7 para 18 kg DQO.m3.dia™ devido a melhor adaptagio ao efluente do
reator RA-2. Entretanto, ao aumentar a TCO para 24,7 kg DQO.m3.dia a remocéo de DQO
do reator RSM-2 foi reduzida para 54 £ 10% devido a baixa biodegradabilidade da vinhaga
concentrada. Além disso, esta diminuicdo na remocao de DQO e na conversao de carboidrato
a0 aumentar a TCO para 24,7 kg DQO.m=.dia™ pode indicar a sobrecarga orgénica do reator.

Sistemas de digestdo anaerObia de um estagio ou dois estagios mesofilicos ou
termofilicos também apresentama o perfil de aumento da remogdo de DQO com o aumento da
TCO até o limite da sobrecarga organica. Estudos mesofilicos observaram remocdes de DQO
entre 60% e 97% (Buitron et al., 2014b; Cabrera-Diaz et al., 2017; Santos et al., 2017;
Toledo-Cervantes et al., 2018; Volpini et al., 2018) na faixa de valores de TCO de 0,5 a
14,5 kg DQO.m3.dia%, enquanto os reatores termofilicos observaram remocdes entre 64,6% a
96,1% nos valores de TCO entre 5 a 30 kg DQO.m.dia* (FERRAZ JUNIOR et al., 2016;
BARROS et al., 2017; FUESS et al., 2017a).

Os valores de alcalinidade parcial e da razdo entre a alcalinidade intermediaria e
alcalinidade parcial no reator RSM-2 séo ilustrados na Figura 5.35.
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Figura 5.35 — Valores de alcalinidade e de AI/AP em fun¢éo da TCO aplicada no RSM-2

Os valores de pH afluente e efluente mantiveram-se entre 5,4 £ 0,2 a 6,8 £ 0,3 e entre

8,0 £0,3 e 8,3 £ 0,3, respectivamente, no reator RSM-2. Os valores de alcalinidade parcial do
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reator SM aumentaram de 662 + 97 para 2674 + 664 mg CaCOs.L™* com o aumento da TCO
aplicada de 2,7 para 24,7 kg DQO.m3.dia™. Isso possibilitou a diminuicio da relagdo de
NaHCO3/DQO de 1 para 0,2 mantendo os valores de Al/AP entre 0,25 + 0,08 a 0,35 + 0,09,
com o aumento da TCO de 2,7 para 18 kg DQO.m>3.dia. Entretanto, no aumento da TCO
para 24,7 kg DQO.m>.dia? a relacdo Al/AP aumentou para 0,74 + 0,17, sendo necessario a
adicdo de 0,3 g NaHCOs3. g DQO™.

Na literatura, observa-se que as relacdes de NaHCO3/DQO s&o decrescentes (da maior
necessidade de bicarbonato para a menor) na seguinte ordem de configuracdo de reatores e
adaptacdo do inoculo a condicdo de operacdo: um estagio metanogénico ternofilico com
1,2 g NaHCOs/DQO (RIBAS et al, 2009), dois estdgios mesofilicos com
0,5 g NaHCO3/DQO (VOLPINI et al., 2018), um estagio mesofilico com 0,3 g NaHCO3/DQO
(AQUINO et al., 2017) e dois estagios termofilicos com adi¢cdes de bicarbonato inferiores a
0,3 g NaHCO3/DQO (FUESS et al., 2017a). Essa variacdo da demanda de bicarbonato entre
as condicdes de operacao de reatores similares é fruto da sensibilidade dos sistemas as TCO
aplicadas sobre eles. Em sistemas termofilicos de um estagio € muito comum ocorrer a rapida
acidificacdo do meio devido as maiores velocidades de reacdo acidogénicas. No caso dos
sistemas de um estagio e dois estadgio mesofilicos, observa-se uma estabilidade muito similar,
com demandas de bicarbonato parecidas para os reatores metanogénicos. Entretanto, como
observado nos resultados dos reatores RA-1 e RA-2, os reatores acidogénicos termofilicos sdo
muito mais eficientes tanto na producédo de hidrogénio quanto na acidificacdo do efluente rico
em carboidrato, possibilitando menor distribuicdo de metabdlitos com maiores concentracfes
de &cidos favoraveis a producdo de metano. Desta forma, tanto os estudos da literatura
(FERRAZ JUNIOR et al., 2016; FUESS et al., 2017a) quanto na alcalinidade observada no
reator RSM-2 indicam que o estagio acidogénico possibilita grande estabilidade para remocéo
de DQO em elevadas cargas organicas no segundo estagio metanogeénico.

Os efeitos da TCO nos SSV do reator RSM-2 séo ilustrados na Figura 5.36. Os valores
de SST, SSV e SSF no reator SM aumentaram de 225 + 48 para 2847 + 578 mg.L?, de
114 + 34 para 2447 + 546 mg.L? e de 112 + 51 para 400 + 100 mg.L, respectivamente, com
0 aumento da TCO de 2,7 para 24,7 kg DQO.m.dia’. O aumento da concentragdo de sélidos

no efluente é resultado da maior concentracao de solidos alimentados no reator.
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Figura 5.36 — Variacao nos SSV em funcao da TCO aplicada no reator RSM-2

O efeito do aumento das concentracBes de sélidos com o aumento da TCO também é
observada na literatura de digestdo anaerdbia de vinhaca. Com o aumento da TCO de 2 para
35,9 kg DQO.m3.dia’* Doll e Foresti (2010) observaram o aumento dos SSV no efluente de
559 para 889 mg.L!. Em dois reatores UASB mesofilicos (30 °C), Barros et al. (2016)
observaram o aumento dos SSV de 88 para 1556 mg.L™' ao aumentar a TCO de 0,2 a
11,5 kg DQO.m>3.dia’ na digestdo anaerébia de vinhaca de cana-de-acticar. Mesmo
aumentando a TCO de 15 a 30 kg DQO.m3.dia?, Fuess et al. (2017a) observaram que tanto o
reator UASB quanto o reator ASTBR conseguiram manter concentracdo de SSV na média de
1.532 mg.L™ e 1.544 mg.L™?, respectivamente.

A concentracdo de sulfato removido no reator RSM-2 em funcdo da TCO aplicada é
ilustrada na Figura 5.37. A remoc¢do de sulfato no reator RSM-2 foi de 100% em todos 0s
valores de TCO entre 2,7 e 18 kg DQO.m3.dia. Quando foi utilizada apenas vinhaca, a
relagdo DQO/SO4% de alimentagdo foi de 13. Com o beneficio da remocao parcial de sulfato
de 32 + 7% no primeiro estagio acidogénio RA-2, a relagdo DQO/SO4% de alimentacéo foi de
21 a 25. Isso possibilitou a remocdo das concentrac@es de sulfato de 153 + 16 mg SO.*.L ! a
570 + 186 mg SO4%.L sem influéncia relevante para a remogdo de DQO pela producéo de
metano até a TCO de 18 kg DQO.m3.dia* (KIYUNA et al., 2017). Além disso, a remogao de
sulfato contribuiu para alcalinidade do reator com 593 +193 mg CaCOs.L?, valor

aproximadamente 22% da alcalinidade parcial.
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Figura 5.37 — Valores de concentracdo de sulfato removido em fungdo da TCO aplicada no
RSM-2

Entretanto, com o aumento da TCO para 24,7 kg DQO.m>3.dia’ e a aplicacio da
vinhaca da Usina Iracema que continha maior concentra¢do de sulfato, a relagio DQO/SO4*
de alimentacdo foi reduzida para 2,0 com concentracdo de sulfato afluente de
11570 +1334 mg SO4%.L"%. Com isso, ndo foi observada remocao de sulfato no reator RSM-2
na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia’. Possivelmente, o0 excesso de carga organica e de sulfato
alimentado ao reator RSM-2 na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia’? inibiu totalmente a remoc&o
sulfato pelas BRS e garantiu a conversao de matéria organica totalmente pela a metanogénese.
Entretanto, esses fatores também diminuiram a conversdo de matéria organica pela
metanogénese, resultado indicado pela remocdo de DQO de 54 + 10%.

A diminuicdo da influéncia da sulfetogénese no segundo estagio metanogénico é uma
das principais vantagens do sistema de dois estagios. Esta vantagem foi possivel nos valores
de TCO aplicados de 2,7 a 18 kg DQO.m3.dia™l. Entretanto, a concentragio excessiva de
sulfato na TCO de 24,7 kg DQO.m.dia™* impactou a remogéo de DQO do reator RSM-2.

Os valores de PVM e de composi¢do de metano observados para o reator RSM-2 sdo
ilustrados na Figura 5.38. Ao contrério dos reatores RT-2 e RST-2, a composi¢do de CHs do
biogas produzido no reator RSM-2 permaneceu entre 66 + 6% e 82 + 9% com o0 aumento da
DQO afluente de 2000 para 13.400 mg.L:. De mesma forma, Volpini et al. (2018)
observaram composi¢do de CH4 entre 87% e 91% avaliando o aumento da TCO de 1,5 para
8,8 kg DQO.m3.dia? na producio de metano por AnSBBR mesofilico (30 °C) a partir do
efluente de AnSBBR acidogénio tratando vinhaga e melaco (1000 a 4500 mg DQO.L™).
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Figura 5.38 — Variacdo na PVM e da composicao de metano em fun¢édo da TCO aplicada no
RSM-2

A PVM do reator RSM-2 aumentou de 0,15 + 0,04 para 3,16 + 0,35 L CHa.dia®.L?
com o aumento da TCO de 2,7 para 24,7 kg DQO.m3.dia. Independentemente da elevada
TCO aplicada ou da concentragdo de sulfato afluente, o reator RSM-2 obteve a PVM méaxima
de 3,16 + 0,35 L CHa.dial.L, maior resultado deste estudo. Em sistema de dois estagios
mesofilico (35 °C) (AnSBR+UASB), Buitrén et al. (2014b) obteve produtividade maxima de
0,293 L CHa.dia™.L* na DQO de 1636 mg DQO.L! e TDH de 18 h. Em dois reatores
metanogénicos mesofilicos (35 °C) UASB + APBR avaliado por Cabrera-Diaz et al. (2017), a
PVM aumentou de 0,43 para 2,57 no reator UASB com o aumento da TCO para
24 kg DQO.m3.dia! e, no reator APBR, a aumentou de 0,5 para 2,26 L CHa.dia®.L™ com o
aumento da TCO de 0,5 para 14,5 kg DQO.m3.dia™.

Nas Figura 5.39 é ilustrado o efeito da TCO no MY do reator RSM-2. O perfil de
evolugdo do MY do RSM-2 nédo foi similar a PVM, aumentando de 0,086 + 0,025 para
0,317 £ 0,028 L CH4.g DQO™ com o aumento da TCO de 2,7 para 8,0 kg DQO.m3.dia’
usando 50% de efluente do reator RA-2 e 50% de vinhaga. Entretanto, com 0 aumento da
TCO para 18 kg DQO.m3.dia' o MY foi reduzido para 0,171 + 0,027 L CHs.g DQO™ no
RSM-2. Por fim, na TCO de 24,7 kg DQO.m>3.dia’ o MY foi de 0,239 + 0,037 L CHa.g
DQO™ devido ao aumento do valor de MPR para 3,16 + 0,35 L CHs.dayX.L"? em uma
condi¢cdo com menor remogdo DQO (54 + 10%). Nesse caso especifico, por ser uma razdo
entre a PVM e a TCO removida, 0 MY aumentou numericamente pela reducdo da remocdao de
DQO.



225

0,35

~ 0,30 -
> ]

8— 0,25 1
2 0,20
=1 ]

&

= 0,15 -
= 0,10 -

o
S 0,05 A

0,00 - - . : . .
2,7(V) 6,7(V) 8,0 (V4E) 133 18,0 24,7
TCO (kg DQO.m3.dia™!)

Figura 5.39 — Variacdo na MY em funcdo da TCO aplicada no RSM-2

Na literatura de digestdo anaerdbia de vinhaca de dois estagios, os resultados de MY
sdo similares entre as condicdes termofilicas (0,160 a 0,316 L CHs.g DQO?) (FERRAZ
JUNIOR et al., 2016; BARROS et al., 2017; FUESS et al., 2017a) e as mesofilicas (0,258 a
0,340 L CH4.g DQO™) (BUITRON et al., 2014b; CABRERA-DIAZ et al., 2017; JANKE et
al., 2018; TOLEDO-CERVANTES et al., 2018; VOLPINI et al., 2018). Entretanto, estudos
mesofilicos abrangem as faixas de TCO de 0,5 a 14,5 kg DQO.m*.dia* (BUITRON et al.,
2014b; CABRERA-DIAZ et al., 2017; SANTOS et al., 2017; TOLEDO-CERVANTES et al.,
2018; VOLPINI et al., 2018), enquanto observam maior estabilidade em valores de TCO até
30 kg DQO.m3.dia* (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; BARROS et al., 2017; FUESS et al.,
2017a).

A concentracdo de cada metabdlito e a concentracado total dos metabolitos para o reator
RSM-2 ¢ apresentada na Figura 5.40. Os principais metabdlitos encontrados no efluente do
RSM-2 foram os 4cidos acético (140+20mg.Lt a 864+71mg.L?), butirico
(100 + 14 mg.L! a 140 + 20 mg.L1), e propibnico (235 + 31 mg.L? a 2357 + 231 mg.L?).
Com aumento da TCO de 2,7 a 13,3 kg DQO.m?3dia® a concentragio total de &cidos
permaneceu entre os valores de 273 +47 mg DQO.L? e 603+ 75mg DQO.L?. Com o
aumento da TCO para 18 kg DQO.m3.dial, a concentracio total de metabdlitos aumentou
para 1406 + 247 mg DQO.L™. Por fim, ao utilizar a vinhaga concentrada da Usina Iracema na
TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia a concentragdo total de metabdlitos atingiu o valor maximo de
4490 + 440 mg DQO.L™, observando sobrecarga organica do reator. Além disso, as

concentracdes dos metabdlitos, dos carboidratos residuais e os SSV em valores de DQO
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equivalente s&o apresentadas na Tabela 5.20.
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Figura 5.40 — Concentracdo de metabolitos em funcéo da TCO aplicada no RSM-2



Tabela 5.20 —-DQO equivalente dos metabolitos, SSV e carboidratos no efluente do RSM-2
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TCOA DQOx DQO equivalente (mg DQO.L™?) DQOE .
(kg DQO.m3dia")  (mg DQO.L™) HAC HPr HBu Carboidrato SsV Total (mg DQO.L™) %)
2,7 2056 + 252 273 £ 47 0 0 68 +£18 161 +48 502 £ 69 724 + 89 30,6
6,7 5011 + 425 247 £ 31 356 £ 47 0 129 + 33 447 +£ 146 1179 + 160 1320+ 112 10,7
8,0 6069 + 406 149 + 16 0 255 + 36 112+ 29 461 + 167 977+ 175 984 + 66 0,7
13,3 10579 + 784 107 £ 15 0 182 + 25 151 + 39 851 + 272 1291 + 277 1475 + 109 12,5
18,0 13261 + 807 118+ 25 1288 + 226 0 117+ 31 976 + 191 2500 + 298 2729 + 166 8,4
24,7 19632 + 1494 922+76 3567 + 350 0 539 + 140 3475+ 776 8503 + 866 9122 + 694 6,8

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOA — DQO afluente aplicada ao reator; DQOg — DQO efluente medida; Total — Somatério dos valores de DQO equivalentes

dos metabdlitos, carboidratos e SSV; # (%) — Diferenca percentual entre DQO efluente medida e o somatdrio dos componentes medidos;
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O s resultados observados de MY e PVM em relagéo as concentragdes de HAc, HPr e
HBu no RSM-2 sdo similares ao indicados por outros estudos com reatores metanogénicos
mesofilicos na literatura (VOLPINI et al.,, 2018; LOVATO et al.,, 2019a). Em AnSBBR
mesofilico (30 °C) tratando efluente de AnSBBR acidogénio (vinhaca e melaco) Volpini et al.
(2018) observaram apenas HAc e HPr com concentragdes maximas de 414 e 177 mg.L?,
respectivamente, além da diminuicdo da remoc¢do de DQO de 87% para 71% e aumento da
PVM de 0,320 L CHa.dia™.L? para 2,974 L CHa.dia.L"* com o aumento da TCO de 1,5 para
8,8 kg DQO.m3.dia. Lovato et al. (2019a) realizaram a co-digestdo de vinhaga e soro de
queijo (5000 mg. DQO.LY) em AnSBBR mesofilico (30 °C) avaliando a composicio da
alimentagdo (0, 25, 50, 75 e 100% vinhaca) na TCO de 6,4 kg DQO.m3.dia™t. Apesar dos
metabolitos observados serem apenas HAc e HPr, diminuindo as concentracdes de 165 para
67 mg.Lt e 147 para 39 mg.L™ com o aumento da composi¢do de vinhaga de 0 para 100%, a
PVM foi reduzida de 1,897 para 1,270 L CHasdialL* e o MY de 0,289 para
0,204 L CHs. g DQO™.

A diferenca na DQO efluente da DQO medida pelos métodos analiticos na TCO de
2,7 kg DQO.m3.dia?* foi de 30,6% em termos relativos, mas em termos absolutos foi de
221 mg DQO.L™?, considerado baixo tendo em vista os métodos analiticos aplicados. As
diferencas entre a DQO medida e a DQO equivalente dos metabdlitos sollveis para as TCO
de 6,7 a 24,7 kgDQO.m3dia’ permaneceram entre 0,7 e 125%, com valores de
7 mg DQO.L? a 619 mg DQO.L™?, valores considerados baixos tendo em vista 0s métodos
analiticos utilizados.

O balanco global de DQO em cada TCO aplicada ao reator RSM-2 é apresentado na

Tabela 5.21 com a contribuicdo dos diferentes grupos de componentes.



Tabela 5.21 — Balanco global de DQO do reator RSM-2
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TCOa

DQO medida (mg DQO.L?)

Fracdo removida ndo

Componentes do efluente

-3 dia-1

(o PRom=de) DQOA CH SO discriminada DQOe Metabélitos ~ Carboidrato SSV
2,7 2056 + 252 328 + 97 103+11 901 £181 724 + 89 273 £ 47 68 + 18 161 + 48
6,7 5011 + 425 2015 + 393 257+ 20 1419 + 169 1320 + 112 603 = 56 129 + 33 447 £ 146
8,0 6069 £ 406 4616 + 706 189+ 15 281 £ 23 984 + 66 404 £ 40 112 + 29 461 £ 167
13,3 10579 + 784 5631 £ 543 273 £83 3200 = 278 1475 £ 109 289 + 30 151+ 39 851 + 272
18,0 13261 + 807 4469 + 354 382 £ 125 5681 * 444 2729 £ 166 1406 + 227 117+ 31 976 £ 191
24,7 19632 + 1494 7219 £ 792 0 3291 + 516 9122 + 694 4489 + 358 539 + 140 3475+ 776

Proporcéo da DQO medida (%)
(kg D(;(_():.(r)n%_dia-l) DQOA CHa SO Fragjp removida nao DQO: , .Componentes.do efluente
iscriminada Metabélitos  Carboidrato Ssv

2,7 100 16,0+ 4,7 50+0,5 438+8,8 35,2+43 13,3+2.3 3,3+£0,9 78+23
6,7 100 40,278 51+04 283+34 263122 120+£11 2,6 £0,7 89+£29
8,0 100 76,1+116 3,1+0,2 46+04 162+11 6,7 £0,7 18+05 76+28
13,3 100 53,2+51 2,6+0,8 30,3+ 2,6 139+1,0 2,7+£0,3 14+04 8,0£26
18,0 100 33,727 29+09 428+ 34 20613 10617 09+0,2 74+£14
247 100 36,8+£4,0 0 16,8+ 2,6 46,5+35 229+18 2,7+£0,7 17,7+£4,0

TCOa — TCO aplicada ao reator; DQOa — DQO afluente aplicada ao reator; CHs — DQO convertida a metano; SO,>— DQO consumida pela reducéo de sulfato; Fracéo
removida ndo discriminada — (DQOa-CH4-SO4>-DQOk); DQOE — DQO efluente medida;



230

No balanco de massa global, observa-se que o aumento da TCO aplicada de 2,7 para
8,0 kg DQO.m3.dia! aumentou a fragdo da DQO aplicada convertida a CH4 de 16,0 + 4,7%
para 76,1+ 11,6%. Apesar do aumento da TCO aplicada para 24,7 kg DQO.m>3.dia’
aumentar a producéo absoluta de CH. equivalente para 7219 + 792 mg DQO.L™, a proporgéo
da DQO afluente convertida a metano foi reduzida para 36,8 = 4,0%. Isso indica que o
aumento PVM foi devido ao aumento da disponibilidade de substrato com a variacdo da TCO
de 2,7 para 24,7 kg DQO.m3.dia’, mesmo com a vinhaga concentrada apresentando menor
biodegradabilidade (maior contetudo de SSV e HPr).

As bactérias redutoras de sulfato utilizaram 5,0 + 0,5% e 5,1 £ 0,4% da DQO aplicada
nas TCO de 2,7 e 6,7 kg DQO.m>3.dial, respectivamente, para remover 100% do sulfato com
o0 reator RSM-2 foi operado independente do RA-2. Com a aplicacao do efluente acidogénico,
0 consumo de matéria organica pelas BRS foi reduzido para a faixa de 2,6 £0,8% a
3,1 +0,2% devido a maior relagdo DQO/SO4* no efluente acidogénico alimentado. Mesmo
assim, a atividade sulfetogénica foi significativa nas TCO aplicadas de 13,3 e
18,0 kg DQO.m3.dia?, consumindo respectivamente 273 +83 mg DQO.L™? e 382 + 125
mg DQO.L?. Com a aplicagdo da vinhaca concentrada, ndo foi observada atividade
sulfetogénica.

No efluente, os carboidratos residuais representaram de 0,9 £0,2% a 3,3 + 0,9% da
DQO aplicada, os SSV de 7,4+ 1,4% a 8,9+ 2,9% e os metabolitos solUveis residuais de
2,7+0,3% a 13,3 + 2,3%, compostos de HAc, HPr e HBu, na faixa de TCO aplicada de 2,7 a
18,0 kg DQO.m3.dia’. A DQO efluente medida teve sua fracdo de DQO afluente entre
13,9 +1,0% e 35,2 + 4,3%. O uso da vinhaca concentrada na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia
aumentou a fracdo de metabolitos e SSV para, respectivamente, 22,9 + 1,8% e 17,7 + 4,0%,
aumentando a fracdo da DQO afluente para 46,5 + 3,5%. Esses fatos foram resultantes da
baixa biodegradabilidade da vinhaca concentrada, que apresenta maior composicao de SSV e
HPr.

As fracbes ndo discriminadas do balanco de massa global foram de 43,8 + 8,8% na
TCO aplicada de 2,7 kg DQO.m=3.dia devido a baixa DQO aplicada de 2000 mg.L™. Com o
aumento da TCO de 6,7 para 18,0 kg DQO.m™3.dia™ ocorreu o aumento da fracdo nio
discriminada de 4,6 + 0,4% (8,0 kg DQO.m.dia™) para 42,8 + 3,4% (18,0 kg DQO.m3.dia}),
indicando o direcionamento da conversdo de DQO para producdo de biomassa dentro do
reator, garantindo uma maior densidade celular em elevada carga organica. Entretanto, na
TCO de 18,0 kg DQO.m3.dia™* apenas 16,8 + 2,6% da DQO afluente n&o foi discriminada no
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balanco de massa global. Isso é devido a baixa remoc¢do de DQO de 54 + 10%, mantendo a
maior parte da DQO aplicada no efluente liquido (9122 + 694 mg DQO.L™).

Dessa forma, observa-se com o balanco global de DQO que o aumento da TCO de 2,7
para 8,0 kg DQO.m3.dia com a aplicacio do efluente acidogénico aumentou o MY para o
valor maximo de 0,317 +0,028 L CHs.g DQO? com remocio de DQO de 84 * 5%,
respectivamente. Apesar da separagdo de estagios diminuir a interferéncia da sulfetogénese, a
reducdo de sulfato interferiu na produgdo de CH. a partir da TCO de 13,3 kg DQO.m3.dia?,
com remocdo de DQO méaxima de 86+5%, mas com reducdo do MY para
0,216 + 0,021 L CH4.g DQO™. Essa interferéncia da sulfetogénese foi ainda mais pronunciada
na TCO de 18,0 kg DQO.m=.dia! ao consumir 382 + 125 mg DQO.L™?, reduzindo o MY para
0,148 + 0,012 L CH4.g DQO™. Possivelmente o consumo de acidos pelas BRS possibilitou a
manutencdo das concentracdes desses &cidos abaixo do limite inibitorio indicado por
Mamimin et al. (2017), com valor de 1406 = 227 mg DQO.L? no valor de TCO de
18,0 kg DQO.m3.dia™.

As BRS competem com as arqueias metanogénicas pelos acidos, limitando a energia
que pode ser extraida na forma de CHs (HULSHOFF POL et al., 1998). Esse consumo de
acidos pela sulfetogénese e os seus efeitos foram observados por Silva et al. (2020) em
sistemas de dois estagios mesofilicos (22 °C), diminuindo o fluxo de elétrons de 96,8% para
80,6% pela metanogénese.

Por outro lado, na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia* observa-se os efeitos de sobrecarga
organica, com diminuicdo da remocdo de DQO e MY com aumento da concentracdo de
metabolitos residuais para 4489 + 358 mg DQO.L™. Além disso, a baixa biodegradabilidade
da vinhaga concentrada evidenciada por 16 + 5% de SSV, 14 + 2% de HPr também reduziu a
remocao de DQO para 54 + 10%. Entretanto, a robustez da producdo de metano da condi¢édo
mesofilica permitiu a PVM maxima de 3,16 + 0,35 L CHa.dia™.L . Possivelmente isso
ocorreu porque os multiplos grupos de microrganismos presentes na comunidade microbiana
mesofilica atuaram em sinergia de forma eficiente para a conversdo da matéeria organica
acidificada para CH4 (PAP et al., 2015; LIN et al., 2016b).

Apesar da reducdo da remocdo de DQO, do HY e da PVM, néo foi observada houve
mudanga na rota metanogénica, com a sulfetogénese, a abixa biodegradabilidade da vinhaga e
a sobrecarga organica afetendo tanto a metanogénese hidrogenotrofica quanto a acetoclastica,
assim como observado por Volpini et al. (2018) em AnSBBR metanogénico de segundo

estagio e em por Almeida et al (2017) em AnSBBR de um estagio.
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5.2.2.4 Estimativa de Geracgédo de Energia com o Aumento de Escala

5.2.2.4.1 Arranjos Termofilico-Termofilico

Os arranjos projetados para a estimativa de geracdo de energia sdo apresentados nas
Figuras 5.41 a 5.44. Quatro arranjos foram propostos para a estimativa de escala industrial do
sistema RA-2+RST-2. Os trés primeiros arranjos consideraram a operacgdo do reator RA-2 na
TCO de 90 kg DQO.m3.dia . O efluente do reator acidogénico foi alimentado no reator
metanogénico RST-2 nas TCO de 8,0 (AST2AS8 - Figura 5.41), 13,3 (AST2A13 - Figura 5.42)
e 18,0 kg DQO.m>3.dia* (AST2A18 - Figura 5.43). O quatro arranjo (AST2A20) considerou o
uso da vinhaca concentrada por evaporacdo, alimentando o reator RA-2 na TCO de
120 kg DQO.m3.dia e, em seguida, o reator RST-2 na TCO de 24,7 kg DQO.m>.dia
(Figura 5.44).

A vazdo de vinhaca no arranjo AST2A8 foi fracionada para atender a demanda do
reator acidogénico (5399 m.dial) e do reator metanogénio (2355 m3.dia!). O RA-2 na TCO
de 90 kg DQO.m3.dia? foi projetado com vazao afluente de 58.565 m®.dia™ e recirculacéo de
53.166 m3.dia?, utilizando 70% da vaz&o de vinhaca (1,92 kg DQO.s?). Com isso, a vazdo de
alimentacdo do RST-2 foi de 26.994 m®.dia®, com recirculagio de 19.240 md.dia?,
misturando 50% de DQO da vinhaca com 50% de DQO do efluente do RA-2, totalizando
1,68 kg DQO.s*. O volume do RA-2 foi de 9761 m® e volume de argila expandida e biomassa
de 3254 m®* com TCO removida de 9,6 kg DQO.m=3.dia?, sequido do RST-2 de 20.245 m?,
6750 m® de pneu triturado e biomassa e TCO removida de 6,8 kg DQO.m*.dia™.

Os arranjos AST2A13 e AST2A18 nédo necessitaram de fracionamento da vazdo de
vinhaca e a operagdo do RA-2 foi igual (TCO de 90 kg DQO.m3.dia). Dessa forma, 0 RA-2
foi dimensionado com vazéo afluente de 84.103 m3.dia! e recirculacio de 76.350 m3.dia. O
volume RA-2 foi de 14.017 m® e volume meio suporte de 4673 m® com TCO removida de
9,6 kg DQO.m3.dia™. Entretanto, o RST-2 foi operado na TCO de 13,3 kg DQO.m>.dia* no
arranjo AST2A13, necessitando de diluicdo do efluente do RA-2. Nesse arranjo, a vazao
afluente do RST-2 foi de 10.919 mi.dia?® (1,26 kg DQO.s™), recirculagio de 3165 m3.dia?,
com volume de 8189 m® e volume de argila expandida e biomassa de 2730 m® com TCO
removida de 11,1 kg DQO.m.dia™*. No caso do arranjo AST2A18, o efluente acidogénico foi
alimentado puro no reator RST-2 na TCO de 18,0 kg DQO.m3dia?, removendo
12,3 kg DQO.m>3.dia! com vazdo afluente de 7754 m®.day™ (1,20 kg DQO.s?), volume de

5773 m® e volume de argila expandida e biomassa de 1925 m?®.
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Figura 5.42 — Resultados do arranjo AST2A13 para o sistema RA+2+RST-2
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Por fim, no caso do arranjo AST2A24 com vinhaga concentrada, o reator RA-2 foi
alimentado na TCO de 120 kg DQO.m>.dia! no TDH de 4 h, enquanto o reator RST-2 foi
alimentado com efluente do reator RA-2 puro na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia™ no TDH de
24 h. O reator RA-2 na escala industrial foi projetado com vazdo de alimentacdo de
127.653 m3.dia e vazéo de recirculagdo de 125.284 m3.dia® para diluir a corrente de vinhaga
concentrada. O volume do reator projetado foi de 21.275 m® com volume de biomassa e meio
suporte de 7093 m® e TCO removida de 9,1 kg DQO.m>3.dia’. Assim, o reator RST-2 foi
alimentado com efluente puro na vazio de 2368 md.dia*, com volume de 1776 m® e volume
de argila expandida e biomassa de 592 m?®.

Observa-se que conforme o aumento da TCO aplicada no sistema, menor o volume do
reator dimensionado. Entreanto, esse aumento na TCO ndo se converte em maior producéo de
hidrogénio e metano. No caso do hidrogénio, observa-se que a aplicacdo integral da corrente
de vinhaga no reator acidogénico permite maior vazao de producdo com 888,6 kmol H.dia™
(19.899 m® Ha.dial) (arranjos AST2A13 e AST2A18) devido a aplicacdo de mais substrato
(14,60 kg DQO.s!) em comparagdo com 618,8 kmol Hz.dia? (13.857 m® H..dia) do arranjo
AST2A8 (10,17 kg DQO.st), ambos com composicdo de 31%. O aumento da TCO aplicada
para 120 kg DQO.m3dia' no RA-2 reduziu a vazdo de produgdo de H, para
822,5 kmol Hp.dia™ (18.424 m® H,.dia™) no arranjo AST2A24 com composicdo de 37%.

Por outro lado, a produgdo de metano foi favorecida pela mistura de 50% da DQO da
vinhaca e 50% do efluente do reator RA-2 no arranjo AST2A8, obtendo 1673 kmol CHa.dia™
(37.475 m® CHa.dia) com 86% de CHa. As vazdes de produgdo de metano dos arranjos
AST2A13 (78% CHs4), AST2A18 (68% CHi) e AST2A24 (52% CHjs) foram de,
respectivamente, 991,7, 555,6 e 141,2 kmol CHa.dia™.

A partir dessas producgdes de biogéas, a producdo de energia do sistema de dois estagios
foi calculada. O arranjo com maior producédo de energia foi o AST2A8, com 1,7 MW a partir
do hidrogénio e 15,5 MW do metano, totalizando 17,2 MW (104.861 MWh.ano™). Apesar
dos arranjos AST2A13 e AST2A18 obterem 2,5 MW com a producdo de hidrogénio, as suas
geragdes de energia a partir de metano foram de apenas 9,2 e 5,2 MW, respectivamente. Além
disso, os volumes menores nos arranjos AST2A13 e AST2A18 ndo foram eficientes, tendo
em vista as respectivas razdes de poténcia gerada por volume de 527 e 386 W.m™ reator em
comparagdo com 576 W.m™ reator do AST2A8. Por outro lado, no arranjo AST2A24 a
producdo de 2,3 MW pelo hidrogénio e 1,3 MW pelo metano inviabilizou o uso do

evaporador para concentrar a vinhaga, devido ao consumo total de 142,9 MW.
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Na Tabela 5.22 sdo apresentados o volume dos reatores, o rendimento energético e a
poténcia gerada de cada arranjo projetado para o sistema RA-2+RST-2. Observa-se que nos
arranjos com maior producéo de H, (AST2A13 e AST2A18), toda a vazdo massica de vinhaga
(2,76 kg DQO.s) é alimentada no reator RA-2 para ser parcialmente convertida a Hz com
rendimento energético por carga removida de 1599 kl.kg DQOY, equivalente a
170 kJ.kg DQO4piicada. Devido a conversdo parcial da carga aplicada, uma menor vazio
massica de DQO é aplicada no reator RST-2 (1,20 kg DQO.s?) para ser convertida a CHa
com rendimentos energéticos por carga removida de 8747 (AST2A13) e 6256 kJ.kg DQO™*
(AST2A18). Com isso, o rendimento energético global dos arranjos AST2A13 e AST2A18
foram de 4485 e 3213 kJ.kg DQO, respectivamente.

Tabela 5.22 — Estimativa de producéo de energia e rendimentos do sistema RA-2+RST-2

Reator acidogénico

VAL RN En (MW) 4 (KK DQO)
AST2A8 9761 618,8 1,7 1599
AST2A13 14.017 888,6 2,5 1599
AST2A18 14.017 888,6 2,5 1599
AST2A24 21.275 822,5 2,3 1022

Reator metanogénico Total
Arranjo Vi () Produ Em M E y
(kmol.dia) (MW) (kl.kg DQOrem™)  (MW)  (kJ.kg DQOrem™)

AST2A8 20.245 1673 15,5 9744 17,2 6450
AST2A13 8189 991,7 9,2 8747 11,7 4485
AST2A18 5773 555,6 5,2 6256 7,7 3213
AST2A24 1776 141,2 1,3 5268 -142.9 -

VR — volume do reator; Prody — vazdo molar de hidrogénio do reator industrial; Produ — vazdo molar de
metano do reator industrial; En - poténcia gerada pela combustdo do hidrogénio; Ew - poténcia gerada pela
combustdo do metano; E — poténcia global gerada pelo sistema; yn — rendimento energético de hidrogénio
por carga removida; ym — rendimento energético de metano por carga removida; y — rendimento energético

global por carga removida;

Assim sendo, observa-se que o arranjo AST2A8 projetado com fracionamento da
vazdo massica de vinhaga obtem maior geracdo de poténcia por biogés tanto pela aplicagdo de
maior vazdo massica de DQO (1,68 kg DQO.s*) como pelo maior rendimento energético por
carga removida no reator RST-2 de 9744 kJ.kg DQO? (8289 ki.kg DQOYapiicada). EM
conjunto com a producdo de hidrogénio, o rendimento global do arranjo AST2A8 foi de
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6450 kJ.kg DQO™. Portanto, apesar da relevancia do estagio acidogénico no aumento da
biodegradabilidade da vinhaga e na producdo de hidrogénio, esses resultados indicam que a
etapa mais importante para a recuperacdo de energia ¢ a producdo de metano, pois quanto
mais metano for produzido a partir da matéria organica maior o aproveitamento energético da
vinhaca.

Ao juntar ambas as correntes de biogas produzidas no arranjo AST2A8, a composicao
do hythane gerado foi de 15,7% Hz, 42,4% CHs e 41,9% CO., com vazdo total de
88.280 m® biogas.dia’. A geracdo de energia elétrica estimada é de 1,6 MW por milho de
tonelada de cana (9,4 kWh.t! cana), considerando uma conversio de energia elétrica de 30%
para caldeiras ou motores de combustdo interna (FUESS et al., 2018a; 2018b; 2018c;
LOVATO et al., 2019a; 2019b; SOUSA et al., 2019).

Baseado no balancgo de energia da usina apresentado na Tabela 4.12, observa-se que a
recuperacdo de energia do sistema RA-2+RST-2 pelo arranjo AST2A8 foi de 2,4% da energia
total obtida a partir da cana-de-agucar, aumentando a recuperacédo total da usina para 95,2%.
Essa recuperacio pela digestdo anaerdbia é equivalente a 18.139 m® de etanol ou 12,0% da
eneriga do etanol e 42.331 t bagaco ou 4,6% da energia do bagago. Esse reator industrial
poderia reduzir os custos em US$ 154.355 por més em gés natural, enquanto que a troca de
diesel e GLP economizariam US$ 934.685 e US$ 945.931 por més, respectivamente.

5.2.2.4.2 Arranjos Termofilico-Mesofilico

Os arranjos da estimativa de geracdo de energia do sistema RA-2+RSM-2 sdo
similares aos desenvolvidos para o sistema RA-2+RST-2. Isso ocorreu porque todas as
condigdes operacionais de ambos sistemas séo iguais, modificando apenas o desempenho dos
reatores metanogénicos de segundo estagio. Quatro arranjos foram propostos para a
estimativa de escala industrial do sistema RA-2+RSM-2. Os trés primeiros arranjos
consideraram a operacdo do reator RA-2 na TCO de 90 kg DQO.m3.dia. O efluente do
reator acidogénico foi alimentado no reator metanogénico RSM-2 nas TCO de 8,0 (ASM2A8
- Figura 5.45), 13,3 (ASM2A13 - Figura 5.46) e 18,0 kg DQO.m>.dia (ASM2A18 - Figura
5.47). O quatro arranjo (ASM2A20) considerou o uso da vinhaga concentrada por evaporagéo,
alimentando o reator RA-2 na TCO de 120 kg DQO.m2.dia* e, em seguida, o reator RSM-2
na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia? (Figura 5.48).
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O reator acidogénico do arranjo ASM2A8 com vazdo fracioana de vinhaga foi
desenhado de forma similar ao reator RA-2 do arranjo AST2A8, com volume 9761 m? e
vazao afluente de 58.565 m®.dia?, utilizando 70% da vazdo de vinhaga (1,92 kg DQO.s™}). Por
outro lado, a vazdo afluente do reator RSM-2 foi de 27.285 m.dia?, com recirculagdo de
19.532 m®.dial. O volume do RSM-2 nesse arranjo foi de 20.464 m®, 6823 m® de pneu
triturado e biomassa e TCO removida de 6,7 kg DQO.m3.dia™.

Da mesma forma que os arranjos AST2A13 e AST2A18, os reatores acidogénicos dos
arranjos ASM2A13 e ASM2A18 foram estimados com vazdo afluente de 84.103 mi.dia® e
volume de 14.017 m3. No arranjo ASM2A13, a vazdo de alimentagdo do reator RSM-2 foi de
foi de 10.819 m3.diat (1,25 kg DQO.s?), recirculagdo de 3065 m3.dia?, com volume de
8114 m® e volume de argila expandida e biomassa de 2705 m® com TCO removida de
11,5 kg DQO.m>3.dia’. Por outro lado, o reator RSM-2 no arranjo ASM2A18 removeu
14,2 kg DQO.m3.dia com vazdo afluente de 7754 m3.day? (1,20 kg DQO.s?), volume de
1776 m? e volume de argila expandida e biomassa de 592 m?®,

O arranjo ASMT2A24 com vinhaga concentrada também teve o seu reator RA-2
projetado da mesma forma que a sua contraparte termofilica (AST2A24), com vazédo de
alimentacdo de 127.653 mi.dia® e volume de 21.275m?3. Assim, o reator RSM-2 foi
alimentado com efluente puro na vazdo de 2368 m*.dia™ (0,51 kg DQO.s™) com volume de
1776 m® e volume de argila expandida e biomassa de 592 m® com TCO removida de
13,2 kg DQO.m3.dia™.

A producdo de hidrogénio foi maior nos arranjos com aplicacdo integral da corrente de
vinhaga no reator acidogénico, com producdo de 888,6 kmol Hz.dia® (19.899 m® H..dia™l)
(arranjos ASM2A13 e ASM2A18) com 31% H. e 822,5 kmol Ha.dia™ (18.424 m® H,.dia™) no
arranjo ASM2A24 com composicdo de 37%. Entretanto, a maior parte da geracao de energia
é da producdo de metano, que foi favorecida pela mistura de 50% da DQO da vinhaca e 50%
do efluente do reator RA-2 no arranjo ASM2AS8, obtendo 1941 kmol CHq.dia™
(43.478 m® CHa.dia) com 84% de CHa. Nos arranjos ASM2A13, ASM2A18 e ASM2A24 as
vazdes de metano produzido foram de 898, 546 e 251 kmol CHa.dia™, respectivamente.

Dessa forma, o arranjo com maior aproveitamento energético foi o ASM2A8 com
1,7MW a partir do hidrogénio e 18 MW do metano, totalizando 19,7 MW
(119.974 MWh.ano). Os arranjos ASM2A13 e ASM2A18 obtiveram 2,5 MW com a
producdo de hidrogénio e geragcdes de energia a partir de metano de 8,3 e 51 MW,
respectivamente. Além disso, os volumes menores nos arranjos ASM2A13 e ASM2A18 ndo

foram eficientes, com razdes de poténcia gerada por volume de 489 e 381 W.m™ reator em
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comparacdo com 654 W.m™ reator do ASM2A8. Além disso, o arranjo ASM2A24 nio foi
viavel energeticamente com producéo de 2,3 MW pelo hidrogénio, 2,3 MW pelo metano e
consumo de 146,5 MW pelo evaporador, totalizando consumo de 141,9 MW.

Na Tabela 5.23 sdo apresentados o volume dos reatores, 0 rendimento energético e a

poténcia gerada de cada arranjo projetado para o sistema RA-2+RSM-2.

Tabela 5.23 — Estimativa de producéo de energia e rendimentos do sistema RA-2+RSM-2

Reator acidogénico

Arranjo s Prody )
V(M) ol dia) En (MW) v (K1kg DQOren™)
ASM2A8 9761 618,8 1,7 1599
ASM2A13 14.017 888,6 2,5 1599
ASM2A18 14.017 888,6 2,5 1599
ASM2A24 21.275 822,5 2,3 1022
Reator metanogénico Total
Arranjo Vi () Produ Em M E y
(kmol.dia™) (MW) (kl.kg DQOrem™)  (MW)  (kJ.kg DQOrem™)
ASM2A8 20.464 1941 18,0 11354 19,7 7398
ASM2A13 8114 898 8,3 7737 10,8 4111
ASM2A18 5815 546 5,0 5308 7,5 3010
ASM2A24 1776 251 2,3 8592 -141,9 -

Vr — volume do reator; Prody — vazdo molar de hidrogénio do reator industrial; Prodm — vazdo molar de
metano do reator industrial; Ex - poténcia gerada pela combustdo do hidrogénio; Ewm - poténcia gerada pela
combustdo do metano; E — poténcia global gerada pelo sistema; yn — rendimento energético de hidrogénio
por carga removida; ym — rendimento energético de metano por carga removida; y — rendimento energeético

global por carga removida;

O arranjo ASM2AS8 projetado com fracionamento da vazdo méssica de vinhaga obteve
o maior rendimento energético por carga removida no reator RST-2 de 11354 kJ.kg DQO*
(8289 kJ.kg DQO4piicada). Em conjunto com a producéo de hidrogénio, o rendimento global
do arranjo ASM2A8 foi de 7398 ki.kg DQO™. Nos arranjos com maior producdo de H
(ASM2A13 e ASM2A18) com rendimento energético por carga removida de
1599 kJ.kg DQO, os rendimentos energéticos por carga removida de CH4 foram de 7737
(ASM2A13) e 5308 kJ.kg DQO™ (AST2A18). Com isso, o rendimento energético global dos
arranjos ASM2A13 e ASM2A18 foram de 4111 e 3010 kJ.kg DQO™, respectivamente.

Ao juntar ambas as correntes de biogas produzidas no arranjo ASM2A8, a composi¢édo
do hythane gerado foi de 14,4% H, 45,1% CHs4 e 40,5% CO, com vazdo total de
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96.463 m® biogas.dia. A geracdo de energia elétrica estimada é de 1,8 MW por milhdo de
tonelada de cana (10,8 kWh.t! cana), considerando uma conversio de energia elétrica de 30%
para caldeiras ou motores de combustdo interna (FUESS et al., 2018a; 2018b; 2018c;
LOVATO et al., 2019a; 2019b; SOUSA et al., 2019).

Baseado no balanco de energia da usina apresentado na Tabela 4.12, observa-se que a
recuperagcdo de energia do sistema RA-2+RSM-2 pelo arranjo ASM2A8 foi de 2,7% da
energia total obtida a partir da cana-de-acUcar, aumentando a recuperacao total da usina para
95,5%. Essa recuperagdo pela digestio anaerdbia é equivalente a 20.9754 m® de etanol ou
13,8% da eneriga do etanol e 48.432 t bagaco ou 5,3% da energia do bagago. Esse reator
industrial poderia reduzir os custos em US$ 176.601 por més em gas natural, enquanto que a
troca de diesel e GLP economizariam US$ 1.069.399 e US$ 1.082.266 por meés,

respectivamente.

5.2.2.4.3 Arranjos com Recirculacdo do Efluente Metanogénico

A partir das discussoes realizadas nos arranjos dos sistemas de um (RT-1 e RT-2) e
dois estagios (RA-1+RST-1, RA-2+RST-2 e RA-2+RSM-2) com relacdo a integracdo dos
reatores em escala industrial, vazdo massica de DQO aplicada a cada reator e o rendimento
energético superior do CH4 em relagdo ao H, a recirculacéo do efluente do reator RSM-2 foi
usada como estratégia para aumentar a producdo de energia estimada. Essa estratégia €
baseada no fato que o projeto de volume de reator acidogénico excessivo inviabilizaria o
sistema de dois estdgios em comparacdo com o sistema de um estagio e que as condicdes
estritamente termofilicas impedem a contaminacéo do reator acidogénico por metanogénicos
hidrogenotréficos mesofilicos (O-THONG et al., 2016; XIA et al., 2016; KRISHNAN et al.,
2018). Assim, como a diferenca de DQO entre a corrente de vinhaca bruta e a corrente de
efluente do reator metanogénico € muito maior que a diferenca entre a DQO da vinhaca e do
efluente acidogénico, a dilui¢do da vinhaca com o efluente do reator metanogénico torna-se
mais eficiente, diminuindo significativamente as vazdes de alimentagdo e 0s volumes
projetados.

Os quatro arranjos desenhados para o sistema RA-2+RSM-2 foram modificados para
adequar a recirculacdo do efluente metanogénico do reator RSM-2 para a diluigdo da vinhaca,
ao invés do efluente acidogénico. Dessa forma, os trés primeiros arranjos foram compostos do
reator RA-2 operado na TCO de 90 kg DQO.m>.dia™ seguido do reator RSM-2 nas TCO de
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8,0 (ASM2M8 — Figura 5.49), 13,3, (ASM2M13 — Figura 5.50) e 18,0 kg DQO.m?.dia™
(ASM2M18 — Figura 5.51). O quarto arranjo (Figura 5.52) utilizando o evaporador para
concentrar a vinhaga foi denominado ASM2M24, aplicando a TCO de 120 kg DQO.m3.dia
no reator RA-2 e a TCO de 24,7 kg DQO.m>.dia™* no reator RSM-2.

No arranjo ASM2MS8, o fracionamento da corrente de vinhaca para o reator
acidogénico foi de 52% (1,43 kg DQO.s™), com os outros 48% (1,33 kg DQO.s™) indo para o
reator metanogénico. Assim, o reator RA-2 foi desenhado para TCO de 90 kg DQO.m3.dia*
com vazdo afluente de 8545 m®dia?, com a corrente de recirculagio vinda do reator
metanogénico de 4518 m3.dial e vazdo de vinhaca de 4027 mi.dia®. A vazdo de vinhaca
planejada para o reator RSM-2 foi de 3727 m.dia?, com vazdo de alimentagdo de
43.182 mi.dia?’ e recirculagdo de 30.911 mi.dia’ para funcionar na carga aplicada de
8 kg DQO.m3.dia’. Proporcionalmente, 82% do efluente do reator metanogénico foi
recirculado no processo, sendo 10% da vazdo de efluente utilizada para ajustar a DQO
afluente do reator RA-2 e 72% utilizada na recirculagdo do reator RSM-2.

A estimativa do reator RA-2 no arranjo ASM2M13 para TCO de 90 kg DQO.m.dia*
foi desenvolvida com vazdo afluente de 16.720 mi.dia® e recirculacio do efluente
metanogénico de 8966 m3.dial. A vazao afluente do reator RSM-2 foi de 23.330 m3.dia™! com
recirculacdo de 6610 m3.dia™ para a TCO projetada de 13,3 kg DQO.m3.dia™. Da vazdo de
efluente do reator RSM-2, 39% foi misturada com a vinhaca para ajustar a DQO afluente do
reator RA-2 e 28% foi recirculada no reator RSM-2, totalizando uma demanda de 67%.

Ao operar o reator RSM-2 na TCO de 18,0 kg DQO.m?3.dia' com efluente
acidogénico puro no arranjo ASM2M18, toda a demanda de recirculacdo foi para a adequacao
da DQO afluente do reator RA-2 (TCO de 90 kg DQO.m>3.dial). Assim, a vazdo afluente do
reator RA-2 e do RSM-2 foram iguais (17.719 m3.dia'), sendo a vazdo massica do RA-2 de
3,08 kg DQO.st e do RSM-2 de 2,75 kg DQO.st. A vazdo de recirculagio do efluente
metanogénico foi de 9965 m3.dia™.

Por fim, o arranjo ASM2M24 com vinhaga concentrada foi montado com o reator
acidogénico na TCO de 120 kg DQO.m3.dia* e o reator metanogénico de segundo estagio na
TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia. A vazdo de alimentagdo do reator RA-2 foi de 19.108 m®.dia™*
com a mesma vazao de alimentacao para o reator RSM-2 e vazéo de recirculacdo de efluente

metanogénico de 16.740 m3.dia’.
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Figura 5.50 — Resultados do arranjo ASM2M13 para o sistema RA+2+RSM-2
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Figura 5.52 — Resultados do arranjo ASM2M24 para o sistema RA+2+RSM-2
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Com esses resultados e os indicadores operacionais, 0 volume do reator acidogénico
no arranjo ASM2M8 foi projetado para 1424 m® com 475 m® de meio suporte baseado na
TCO removida de 9,6 kg DQO.m3.dia’, e o volume do reator metanogénico de segundo
estagio foi de 32.387 m3, com 10.798 m® de meio suporte, baseado na TCO removida de
6,7 kg DQO.m=.dial. Ao retirar o fracionamento da vinhaca e aumentar a TCO do reator
RSM-2 para 13,3 e 18,0 kg DQO.m3.dia, o volume do reator RA-2 nos arranjos ASM2M13
e ASM2M18 aumentou para respectivamente 2787 m® (com 929 m® de meio suporte) e
2953 m*® (com 985 m*® de meio suporte), ambos com 9,6 kg DQO.m=3.dia* de remocéo de
TCO. Entretanto, esse aumento da TCO diminuiu o volume do reator metanogénico, estimado
para 0 arranjo ASM2M13 em 17.497 m?, com TCO removida de 11,5 kg DQO.m>3.dia™ e
5834 m® de pneu triturado e biomassa. Da mesma forma, no arranjo ASM2M18 o reator
RSM-2 foi desenvolvido com 13.289 m? de volume, TCO removida de 14,2 kg DQO.m3.dia*
e 4431 m? de pneu triturado e biomassa.

Por outro lado, com o uso de vinhaga concentrada no arranjo ASM2M24, o volume
projetado para o reator RA-2 foi de 3185 m® com volume de biomassa e meio suporte de
1062 m3 e TCO removida de 9,1 kg DQO.m3.dia*. O reator RSM-2 foi estimado com volume
de 14.331 m3 com volume de biomassa e meio suporte de 4778 m® a partir da TCO removida
de 13,2 kg DQO.m3.dia™.

As vazbes de producdo de hidrogénio dos arranjos foram estimadas em 90,3
(ASM2M8), 176,6 (ASM2M13), 187,2 (ASM2M18) e 123,1 kmol Ha.day? (ASM2M24),
permanecendo na faixa entre 2021 e 4193 m3 H,.day* com composig&o no biogas de 31% e
37% (apenas para ASM2M24). A poténcia gerada com essas producdes de hidrogénio foram
entre de 0,3 e 0,5MW, equivalentes as producdes de energia em potencial de 1534
(ASM2M8), 3002 (ASM2M13), 3181 (ASM2M18) e 2092 MWh.ano™.

Por outro lado, as vazdes de producdo de metano dos arranjos ASM2M8 e ASM2M13
foram de 3071 (68.747 m® CHa.dial) e 1936 kmol CHsdia® (43.340 m® CHa.dia®),
respectivamente, com composicdes de metano no biogas de 84% e 79%, respectivamente.
Com estas vazdes de producdo de hidrogénio e metano, o arranjo ASM2M8 obteve poténcia
gerada de 28,8 MW, com producdo de energia em potencial de 174.768 MWh.ano. No
arranjo ASM2M13 a poténcia gerada foi de 18,5 MW com producédo de energia em potencial
de 112.176 MWh.ano™.

Esses valores sdo similares a geracdo de energia elétrica de 2,6 MW por milhdo de
tonelada de cana o arranjo ASM2M8 e 1,7 MW por milh&o de tonelada de cana para o arranjo
ASM2M13. A eletricidade obtida por tonelada de cana pelo biogas foi de 15,7 kWh para o
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arranjo ASM2M8 e 10,1 kWh para 0 ASM2M13. Além disso, o arranjo ASM2M13 resultou
em 911 W.m? reator por safra, enquanto a geragdo de energia do arranjo ASM2M8 foi
estimada em 851 W.m™ reator. Dessa forma, o arranjo ASM2MS8 teve a maior producéo de
energia, enquanto o arranjo ASM2M13 foi mais eficiente na producéo de energia por volume
de reator. As composicOes do biohythane nesses arranjos ficam: 2,3% H., 77,8% CHs e
19,9% CO, (ASM2M8), 5,9% H>, 64,1% CHa e 30,0% CO2 (ASM2M13).

Por outro lado, os arranjos ASM2M18 e ASM2M24 foram estimados com
1247 kmol CHa.dia™ (27.933 m® CHa.dia) e 2026 kmol CHa.dia® (45.382 m® CHa.dial). A
menor producdo de energia do arranjo ASM2M18 de 12,1 MW foi resultado do menor MY
observado no desempenho do reator RSM-2, discutido anteriormente nos resultados
fundamentais. No caso do arranjo ASM2M24, apesar da elevada producdo de hidrogénio e
metano gerar uma poténcia de 19,1 MW, o consumo de 146,5 MW pelo evaporador
inviabiliza o aproveitamento energético do biogas, com consumo liquido de 127,4 MW.

Na Tabela 5.24 sdo apresentados o volume dos reatores, o rendimento energético e a
poténcia gerada de cada arranjo projetado para o sistema RA-2+RSM-2 com recirculacdo do

efluente metanogénico.

Tabela 5.24 - Producdo de energia e rendimentos do RA-2+RSM-2 com reciclo do RSM-2

Reator acidogénico

Arranjo Ve (i Prody 1
r (M3) (kmol dia?) Ex (MW) vh (kJ.kg DQOrem™)
ASM2M8 1424 90,3 0,3 1599
ASM2M13 2787 176,6 0,5 1599
ASM2M18 2953 187,2 0,5 1599
ASM2M24 3185 123,1 0,3 1022
Reator metanogénico Total
Arranjo Vi () Prodw Ewm M E y
(kmol.dia™) (MW) (kJ.kg DQOrem™)  (MW)  (kl.kg DQOyem™)
ASM2M8 32.387 3071 28,5 11.354 28,8 10.777
ASM2M13  17.497 1936 18,0 7737 18,5 7017
ASM2M18  13.289 1247 11,6 5308 12,1 4824
ASM2M24  14.331 2026 18,8 8592 -127,4 -

Vr — volume do reator; Prody — vazdo molar de hidrogénio do reator industrial; Prodm — vazdo molar de
metano do reator industrial; Ey - poténcia gerada pela combustdo do hidrogénio; Ew - poténcia gerada pela
combustdo do metano; E — poténcia global gerada pelo sistema; v — rendimento energético de hidrogénio
por carga removida; ym — rendimento energético de metano por carga removida; y — rendimento energético

global por carga removida;
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O arranjo ASM2M8 projetado com fracionamento da vazdo massica de vinhaga obteve
0 maior rendimento energético por carga removida no reator RSM-2 de 11.354 kJ.kg DQO™*
(9514 kJ.kg DQO™4p). Em conjunto com a produgédo de hidrogénio, o rendimento global do
arranjo ASM2M8 foi de 10.777 kJ.kg DQO™. Nos arranjos com maior producdo de H:
(ASM2M13 e ASM2M18) com rendimento energético por carga removida de
1599 kJ.kg DQO, os rendimentos energéticos por carga removida de CH4 foram de 7737
(ASM2M13) e 5308 ki.kg DQO™* (ASM2M18). Com isso, o rendimento energético global
dos arranjos ASM2M13 e ASM2M18 foram de 7011 e 4824 kJ.kg DQO™?, respectivamente.

Ao juntar ambas as correntes de biogds produzidas no arranjo ASM2MS8, a
composicao do hythane gerado foi de 2,3% Ha, 77,8% CHs e 19,9% CO», com vazéo total de
88.361 m® biogas.dia. No caso do arranjo ASM2M13, a composic¢do do hythane produzido
foi de 5,9% Hy, 64,0% CHa e 30,1% CO,, com vazio total de 67.621 m® biogas.dia. Com
isso. a geracdo de energia elétrica estimada é de 2,6 MW por milhdo de tonelada de cana
(15,7 kWh.t' cana) no arranjo ASM2M8 e 1,7 MW por milhdo de tonelada de cana
(10,1 kWh.t! cana) no arranjo ASM2M13, considerando uma conversio de energia elétrica de
30% para caldeiras ou motores de combustdo interna (FUESS et al., 2018a; 2018b; 2018c;
LOVATO et al., 2019a; 2019b; SOUSA et al., 2019).

Baseado nessa producdo e no balanco de energia da usina apresentado na Tabela 4.12
(ALBANEZ et al., 2016b), observa-se que a recuperacao de energia pelo metano nos arranjos
ASM2M8 e ASM2M13 foram de, respectivamente, 3,9 €2,5% da energia total da cana-de-
acucar, equivalente a energia de 130.659 e 83.864 toneladas de cana de agucar, aumentando a
recuperacdo total da usina para 96,7 e 95,3%. Essas recuperacdes pela digestdo anaerdbia sdo
equivalentes a 30.232 (ASM2MS8) e 19405 m® de etanol (ASM2M13) ou 20,0% e 12,9% da
energia do etanol e 70.551 (ASM2M8) e 45.284 t bagaco (ASM2M13) ou 7,7 e 4,9% da
energia do bagaco. O arranjo ASM2M8 em escala industrial poderia reduzir os custos em
US$ 254.999 por més em gas natural, enquanto que a troca de diesel e GLP economizariam
US$ 1.544.129 e US$ 1.562.708 por més, respectivamente. Por outro lado, o arranjo
ASM2M13 pode contribuir com a reducdo de US$ 160.704 por més em gas natural, enquanto
que a troca de diesel e GLP economizariam US$ 973.132 e US$984.842 por més,

respectivamente.
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5.2.3 Comparacdo entre Sistema RT-2 e Sistemas RA-2+RST-2;
+RSM-2

5.2.3.1 Desempenho Operacional

Nessa secdo sdo comparados 0s desempenhos operacionais dos sistemas de um estagio
(RT-2) e de dois estdgios termofilico-termofilico (RA-2+RST-2) e termofilico-mesofilico
(RA-2+RSM-2) na digestdo anaerdbia da vinhaca. As condi¢bes operacionais aplicadas no
sistema de um estagio no TDH de 24 h com TCO de 2 a 20 kg DQO.m3.dia’ ndo s&o
similares as do reator RA-2 no TDH de 4h nas TCO de 90 e 120 kg DQO.m>3.dia’
alimentando os reatores RST-2 e RSM-2 no TDH de 18 h com valores de TCO de 2,7 a
24,7 kg DQO.m>3.dia’. Entretanto, a0 comparar ambos sistemas nas suas respectivas
condi¢cdes com maiores MY pode-se observar como o desempenho do reator metanogénico é
afetado ao ser alimentado com substrato parcialmente biodegradado pelo reator RA-2 e como
a temperatura de operacdo, seja mesofilica ou termofilica, altera esta adaptacdo do reator a
cargas maiores. Portanto, comparacGes com ressalvas foram realizadas entre as melhores
condicdes de operacdo (maior MY) do sistema de um estagio (TCO de 5 kg DQO.m3.dia?) e
do sistema de dois estagios (RA-2 com TCO de 90 kg DQO.m3.dial; RST-2 e RSM-2 com
TCO de 8 kg DQO.m3.diat). Os resultados principais do sistema de um estagio e dos
sistemas de dois estagios RA-2+RST-2 e RA-2+RSM-2 sdo apresentados na Tabela 5.25.

De forma geral, os resultados do sistema de dois estagios foram superiores a digestdo
anaerodbia da vinhaca em um estéagio. A principal vantagem do sistema de dois estagios esta na
producdo de hidrogénio e metano. Ao contrario do reator RT-2, que ndo obteve producdo de
hidrogénio, o estagio acidogénico (RA-2) do sistema de dois estdgios obteve HY de
0,70 + 0,08 mmol Hz.g DQO™ e PVH de 1,42 + 0,16 L Hz.dia™.L?, com Hx% de 31 + 6%. A
conversdo de matéria organica complexa em &cidos feita pelo RA-2 possibilitou uma maior
PVM (2,12 + 0,32 L CHa.dia'.LY) e MY (0,317 + 0,028 L CH4. g DQO™) no reator RSM-2
na TCO de 8 kg DQO.m3.dia™! em comparagéo com o sistema de um estagio tanto na TCO de
5 kg DQO.m3.dia* (PVM de 1,08 + 0,30 L CHas.diat.L; MY de
0,278 + 0,042 L CHs. g DQO?Y) quanto na TCO de 10kgDQO.m3dial (PVM de
1,64 + 0,34 L CHadia.Ll; MY de 0,202+0,030 L CHs. g DQO™Y). Além disso, os
resultados observados no reator RSM-2 também foram superiores aos valores de PVM
(1,85 + 0,40 L CHa.diat.Lt) e MY (0,272 + 0,059 L CH4. g DQO™) do reator RST-2 na TCO
de 8 kg DQO.m3.dia™.
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Tabela 5.25 — Principais resultados globais dos sistemas RT-2 e RA-2+RST-2;+RSM-2

RT-2 RA-2 + RST-2 RA-2 + RSM-2
DQO (mg.LD) 5.000 6.000 6.000
TCO (kg DQO.m3.dia?) 5 8 8
Remogdo DQOrotal (%) 77+6 85+8 84+8
Conversao Carbiota (%) 92+4 76 + 22 78 + 20
Remogdo SO4%tar (%) 100 93+11 100
DQO/SO4* metanogénico 13 21 21
Al/AP 0,30 £ 0,07 0,27 £0,15 0,26 £ 0,15
H2% (%) - 31+6 31+6
PVH (L.dia®.L?) - 1,42 +0,16 1,42 +£0,16
HY (mmol H,. g DQO™) - 070+£0,08 0,70 0,08
CH4% (%) 72+5 86 + 7 84 +5
PVM (L.diat.L?) 1,08 +£0,30 1,85+0,40 2,12 +0,32
MY (L CH4. g DQO™) 0,278 £0,042 0,272+0,059 0,317 £0,028
HAc (mg.L?) 294 + 31 142 20 140 + 15
HPr (mg.L") 0 73+ 10 0

Além disso, vale destacar que a PVM maxima observada no reator RSM-2 de
3,16 + 0,35 L CHa.diat.L™ foi obtida na TCO de 24,7 kg DQO.m.diaX. Portanto, o sistema
de dois estagios com reator metanogénico mesofilico obteve maior remocdo de matéria

organica e maior produgdo de CH4 na mesma condicdo onde o reator RT-2 e o reator RST-2

observaram sobrecarga organica.

De forma a comparar os resultados obtidos com a literatura, a Tabela 5.26 apresenta os

resultados de sistemas de dois estagios em condi¢fes mesofilicas e termofilicas.
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Tabela 5.26 — Principais resultados de digestdo anaerdbia de vinhaca em dois estagios em condi¢des mesofilicas e termofilicas

Dois estagios

Mesofilicos
- TCO DQOkem HY PVH MY PVM
Referéncia  Reator A ReatorM g pgom=dial) (%)  (mmolH,.gDQO"Y)  (LHpdiall?’)  (LCH.gDQO") (L CHadia®L?)
Buitron et al.
2014t ANSBBR  UASB 2.2 73 4,39 1.38 0,258 0,29
Toledo-Cervantes
oo o1y | APBR  APER 95 74 ; ; 0,290 3.6
Volpinietal. — , spBR AnSBBR 8.8 71 ; ; 0,340 2,68
(2018) * : :
Este estudo RA-2  RSM-2 8,0 84+5 0,70+ 0,08 1,42 +0,16 0,317 0,028 2124032
Termofilicos
a TCO DQOgem HY PVH MY PVM
Referéncia  Reator A ReatorM o noo m3dial) (%)  (mmol Hp. g DQOY) (L Hpdia®.L™) (L CH.. g DQO) (L CHa.dia™.LY)
Ferraz Janior et
2016 APBR  UASB 25 9 0.8 2,28 0,306 2.8
Fuess et al.
oL APBR  ASTBR 25 84 0,83 12 0,301 45
Este estudo RA-2  RST-2 8,0 8546 0,70 0,08 1,42 +0,16 0,272 + 0,059 1,85+ 0,40

Reator A — Reator acidogénico; Reator M — Reator metanogénico
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Na literatura de digestdo anaerObia de vinhaca de dois estdgios, o0s resultados
observados de MY sdo similares entre as condi¢des termofilicas (0,160 a
0,316 L CHs.g DQO™) (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; BARROS et al., 2017; FUESS et al.,
2017a) e mesofilicas (0,258 a 0,340 L CHs.g DQO™) (SANTOS et al., 2017; JANKE et al.,
2018; TOLEDO-CERVANTES et al.,, 2018; VOLPINI et al., 2018). Entretanto, estudos
mesofilicos abrangem as faixas de TCO de 0,5 a 14,5 kg DQO.m3.dia® (SANTOS et al.,
2017; TOLEDO-CERVANTES et al., 2018; VOLPINI et al., 2018), enquanto os reatores
termofilicos observam maior estabilidade em valores de TCO até 30 kg DQO.m?3.dia*
(FERRAZ JUNIOR et al., 2016; BARROS et al., 2017; FUESS et al., 2017a). Em geral, a
maior estabilidade os reatores termofilicos em maiores cargas organicas aplicadas é resultado
da combinacdo da acidificacdo da vinhaca no reator acidogénico, possibilitando maior
biodegradabilidade da matéria organica complexa no reator metanogénico.

Ao comparar o0s resultados de MY e PVM observados no RST-2, no RSM-2 e na
literatura, observa-se que até a TCO de 13,3 kg DQO.m>3.dia™ os resultados similares aos
apresentados em trabalhos mesofilicos (JANKE et al., 2018; TOLEDO-CERVANTES et al.,
2018; VOLPINI et al., 2018) e termofilicos (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; BARROS et al.,
2017; FUESS et al., 2017a). Possivelmente o efluente do reator RA-2 termofilico favoreceu a
digestdo anaerdbia mesofilica e termofilica de maneiras iguais até o valor de TCO de
13,3 kg DQO.m3.dia!, ao contrario da superioridade que os estudos da literatura com reatores
de segundo estagio metanogénico termofilicos apresentam sobre os reatores mesofilicos.

Entretanto, nas TCO de 18 e 24,7 kg DQO.m3.dia%, os valores de MY e de PVM dos
reatores RSM-2 e RST-2 foram diferentes entre si e inferiores aos da literatura. Na TCO de
18 kg DQO.m3.dia, observa-se aumento da atividade sulfetogénica, removendo
442 + 145 mg SO,%.L* no RST-2 e 570 + 186 mg SO4%.L* no RSM-2. Possivelmente, a
maior atividade sulfetogénica competiu com as arqueias metanogénicas por substrato,
diminuindo o MY e a PVM. Além disso, o sulfeto produzido também pode ter inibido
parcialmente as arqueias metanogénicas, pois em condi¢cbes mesofilicas em pH 7,5 foi
observada inibicio de 67% da atividade metanogénica em concentragdo 50 mg S%.L*t
(PERUZZO et al., 2018). O principal motivo a maior toxicidade do sulfeto no pH 7,5 é o seu
equilibrio entre a forma gasosa (H2S) e sua forma ionizada (HS"). No pH 7,5, 75% do sulfeto
estd ionizado, causando maior inibicdo ao crescimento das arqueias metanogénicas
(PERUZZO et al., 2018).

Os efeitos negativos da sulfetogénese na digestdo anaerdbia de vinhaca em sistemas de

dois estagios mesofilicos (22 °C) foram observados por Silva et al. (2020). Em relacdes
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DQO/SO4* maiores (50 a 94) a metanogénese foi responsavel por 96,8% do fluxo de elétrons,
enquanto a sulfetogénese apenas 0,7%. Por outro lado, em relagdes menores de DQO/SO4* (9
a 20) ocorreu 0 aumento gradual da sulfetogénese em detrimento da metanogénese,
evidenciando a competicao entre as BRS e as arqueias com 80,6% de remogédo de DQO pela
metanogénese e 6,4% pela sulfetogénese. O impacto negativo na metanogénese levou ao
acumulo de acidos no reator metanogénico, com menor remoc¢do de DQO (87%) e de acidos
(70%).

Por outro lado, na TCO de 24,7 kg DQO.m>.dia* observa-se os efeitos de sobrecarga
organica, com diminuic¢do da remocdo de DQO, MY e PVM (apenas no RST-2). Além disso,
outro fator pode ter alterado o desempenho dos reatores nessa TCO. Ao comparar as fragdes
de DQO da composicdo das vinhacas apresentadas nas Tabelas 4.3 e 4.4, observa-se que a
vinhaca concentrada apresenta 16 + 5% de SSV, 14 + 2% de HPr e apenas 11% de compostos
facilmente degradaveis, como carboidratos (10 + 1%) e glicerol (1 + 0,1%). Por outro lado, a
vinhaca utilizada nas TCO de 2 a 15 kg DQO.m3.dia™! apresenta apenas 7 + 1% de SSV,
8 £ 3% de HPr e mais de 30% da sua DQO em compostos de facil degradagdo, com 29 + 9%
em carboidratos e 4 +0,2% em glicerol. Comparando em termos relativos, a vinhaca
concentrada apresenta o dobro de HPr e de SSV com apenas um terco dos carboidratos e um
quarto do glicerol na vinhaga bruta. Isso significa que a vinhaga concentrada tem menor
biodegradabilidade. O SSV séo de dificil degradacdo, pois necessitam da etapa de hidrolise
para solubilizar os seus componentes, diminuindo o desempenho global da biodigestdo
(SANTOS et al., 2019). O HPr por sua vez apresenta a degradacdo mais desfavoravel entre os
acidos graxos volateis (como HAc, HBu e HIsBu) necessitando de associagfes sintroficas
com bactérias oxidantes de propionato. Por outro lado, a presenca de carboidratos e glicerol
facilita conversdo dos componentes mais complexos da vinhaca, aumentando a sua
biodegradabilidade (ALBANEZ et al., 2016a; RAMOS e SILVA, 2018; VOLPINI et al.,
2018; LOVATO et al., 2019b).

De forma a comparar a produgdo de energia do sistema de um estagio RT-2 e dos
sistemas de dois estagios RA-2+RST-2 e RA-2+RSM-2, o rendimento energético foi estimado
de forma a padronizar os resultados obtidos em funcdo da DQO aplicada, usando o poder
calorifico inferior do hidrogénio de 241,8 kJ.mol H, e do metano de 802,6 kJ.mol* CH4
(VOLPINI et al., 2018). Na tabela 5.27 sdo apresentados os rendimentos energéticos dos

sistemas de um e dois estagios.
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Tabela 5.27 — Rendimentos energéticos dos sistemas RT-2 e RA-2+RST-2;+RSM-2

Sistema um estagio

Sistema de dois estagios
RST-2

RSM-2

RT-2 RA-2
TCO ™ TCO - TCO ™ TCO ™
(kg DQO.m3dia?)  (kl.kg DQOrem™) | (kg DQO.m3dia?) (kJ.kg DQOrem?) | (kg DQO.m3dial) (kJ.kg DQOrem?) | (kg DQO.m3dial) (ki.kg DQOrem™)
2,0 9514 £ 2975 2,7 4351 = 105 2,7 3082 £ 908
50 9967 + 1496 90,0 1599 + 184 6,7 9502 £ 1717 6,7 6830 + 1330
10,0 7238 £ 1076 8,0 9744 + 2107 8,0 11.354 £ 1004
15,0 4612 = 1086 13,3 8747 £ 836 13,3 7737 £ 746
20,0 3824 + 394 120,0 1022 + 110 18,0 6256 + 496 18,0 5308 + 420
24,7 5268 £ 496 24,7 8592 + 943

v+ — rendimento energético de H, por carga removida; ym — rendimento energético de CH4 por carga removida
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No reator RT-2, o rendimento energético maximo obtido foi de
9967 + 1496 kJ.kg DQOrem* na TCO de 5,0kgDQO.m3diat, equivalente a
7723 + 2173 kl.kg DQOg4 L. No sistema de dois estagios, o reator RA-2 do sistema de dois
estagios obteve rendimento méaximo de 1599 + 184 kJ. kg DQOrem™, equivalente ao valor de
170 + 20 kJ.kg DQOap* com a producio de hidrogénio na TCO de 90 kg DQO.m>.dia. Em
seguida, o RST-2 obteve 9744 +2107 kJ. kg DQOrem™ (8289 1792 kJ.kg DQOz) € 0
RSM-2 obteve 11.354 + 1004 kJ.kg DQOrem™ (9514 + 1456 kJ.kg DQOap), ambos valores
maximos observados na TCO de 8,0 kg DQO.m3.dia’. Dessa forma, o rendimento
apresentado pelo sistema RSM-2+RA-2 apresentou um valor 14% maior que o sistema de um
estagio e o sistema de dois estagios termofilicos (RA-2+RST-2).

Esta superioridade do sistema de dois estagios é destacada em diferentes estudos com
vinhaca de cana-de-aclcar (FERRAZ JUNIOR et al., 2016; FUESS et al, 2017a). Os
rendimentos energéticos observados Ferraz Janior (2016) na digestdo anaerdbia termofilica
(55 °C) de vinhagca foram de 5200 kJ.kg DQOg,! em reator UASB de um estagio e 6600 kJ.kg
DQOg ! em sistema de dois estagios de reatores APBR+UASB. De forma similar, Fuess et al.
(2017a) comparando um UASB termofilico (55 °C) de um estagio e um sistema de APBR +
ASTBR de dois estagios termofilicos (55 °C), observaram que o sistema de um estégio teve
8540 kJ.kg DQOg ! e 9780 kJ.kg DQOgp ! no segundo estagio.

De forma a avaliar o fluxo de energia da digestdo anaerdbia da vinhaca, o balango de
DQO (Tabela 5.28) foi realizado para as melhores condicdes de operacdo dos estagios
metanogénicos dos sistemas de um estagio (RT-2, TCO de 5 kg DQO.m.dia*) e do sistema
de dois estagios (RST-2 e RSM-2, TCO de 8,0 kg DQO.m3.dia%).

Tabela 5.28 — Balanco de DQO para os estagios metanogénicos nas melhores condi¢cdes do

estudo 2
Propor¢do da DQO medida (%)
Reator i i
Carboidratos Metabolitos SSvVv S04% CHa4 Total

RT-2 21+0,8 111+10 58+15 51+04 61,7+17,4 859+145
RST-2 19+0,3 76+06 49+18 29+02 66,3+14,3 864+154
RSM-2 1,8+0,5 6,7+0,7 76+28 31+£02 761+116 981+95

CH, — DQO convertida a metano; SO4>— DQO consumida pela reducéo de sulfato; SSV — DQO equivalente

dos solidos suspensos volateis.



256

Os produtos da digestdo anaerébia observados usando os métodos analiticos
representaram 85,9 + 14,5% (RT-2), 86,4 + 15,4% (RST-2) e 98,1 = 9,5% (RSM-2) da DQO
total medida nos reatores metanogénicos. Na melhor condicdo operacional do reator RT-2
(TCO de 5kgDQO.m3.dial), 61,7 + 17,4% da DQO aplicada foi convertida a CH4 e
5,1 £ 0,4% foram usados pelas bactérias redutoras de sulfato. Por outro lado, os outros 33,2%
foram compostos de carboidratos residuais (2,1 + 0,8%), metabolitos sollveis residuais: HAc
e HBu (11,1 £ 1,0%), solidos volateis (5,8 = 1,5%) e 14,1 £ 2,4% foram componentes ndo
discriminados. No reator RST-2 do sistema de dois estagios, 66,3 + 14,3% da DQO aplicada
foi convertida a CHs e 2,9 + 0,2% foi devido a remocéo de sulfato. Os outros 30,8% foram
compostos de HAc, HBu e HPr (7,6 + 0,6%), carboidratos residuais (1,9 + 0,3%), sélidos
volateis (4,9 + 1,8%) e 13,6 £ 2,4% de componentes ndo discriminados. O reator RSM-2
converteu 76,1 £ 11,6% da DQO aplicada em CH4 e 3,1 + 0,2% foi usado pelas BRS. Os
outros 20,8% foram o HAc e HBu (6,7 + 0,7%), carboidratos (1,8 + 0,5%) SSV (7,6 £ 2,8%)
e 1,9 £ 0,2% de componentes ndo detectados.

Os resultados dos balancos de DQO sdo similares aos resultados observados em
estudos da digestdao anaerdbia de vinhaca de cana-de-acUcar realizados por Ferraz Janior et al.
(2016) (75,1-104,9%) e Fuess et al. (2017a) (80-90%). Estes valores ndo discriminados de séo
devidos possivelmente aos compostos soltveis que ndo puderam ser analisados pelos métodos
utilizados, como melanoidinas. Este percentual de melanoidinas é correlato ao baixo
rendimento de hidrogénio observado no reator RA-2. Fuess et al. (2017a) também indicaram a
presenca de melanoidinas baseados no balanco de DQO e na coloracdo observada na vinhaca
tratada, exibindo propriedades antioxidantes e recalcitrantes na conversao bioldgica.

Ao comparar 0 RSM-2 com o RST-2 observa-se melhor desempenho do sistema
mesofilico na maior taxa de carregamento organico (TCO de 24,7 kg DQO.m3.dial),
indicando que o uso da vinhaca concentrada impactou de maneiras diferentes. Esta diferenca
de desempenho é observada principalmente no MY e na PVM. Enquanto o0 RSM-2 obteve
MY de 0,240 + 0,026 L CH4. g DQO™* e PVM de 3,16 + 0,35 L CHas.dia.L, em comparacio
com 0 MY de 0,147 + 0,014 L CH4+.g DQO™ e PVM de 1,78 + 0,17 L CHa.dia.L ! no RST-2.

Essa diferenca de respostas a TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia? entre as condicdes
termofilica e mesofilica é resultante da diferenca de temperatura de operacéo e da origem do
inoculo. A temperatura acelara as velocidades metabdlicas e 0s processos bioquimicos,
permitindo que os processos termofilicos tenham maiores velocidades de degradacdo e
rendimentos de biogds em comparagcdo com 0s processos mesofilicos em uma grande

variedade de substratos (LIN et al., 2016a; 2016b). Entretanto, os digestores termofilicos séo
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mais suscetiveis a inibicdo e a mudancas ambientais bruscas (LABATUT et al., 2014;
WESTERHOLM et al., 2018), como observado no RST-2.

Isso ocorre porque O processo anaerdbio necessita de maltiplos grupos de
microrganismos trabalhando em sinergia para a conversdo da matéria organica acidificada
para CHs (PAP et al., 2015; LIN et al., 2016b). Entre condi¢cbes mesofilicas e termofilicas, o
aumento da temperatura tem forte influéncia na selecdo e reorganizacdo da comunidade
microbiana, causando o surgimento de uma comunidade altamente especifica em condigdes
termofilicas (PAP et al., 2015; TIAN et al., 2018; WESTERHOLM et al., 2018). Apesar da
vantagem de ter uma comunidade termofilica mais eficiente, a abundancia, atividade e
interacbes microbianas especificas sdo afetadas com o aumento da temperatura, 0 que
determina os papéis de cada espécie na cadeia alimentar da digestdo anaerobia (LIN et al.,
2016a). Como sdo necessarias interacdes eficientes entre consércios microbianos para
sustentar o processo de digestdo anaerobia e prevenir o acimulo de hidrogénio ou acidificacdo
excessiva, se as atividades celulares da comunidade microbiana termofilica estiverem
adaptadas as condicGes de operacdo, as funcBes especificas desta comunidade estardo
fortalecidas, melhorando a eficiéncia da conversdo de substrato a metano (LIN et al., 2016b).

Caso ndo haja essa melhor interagcdo entre a comunidade mais especifica, 0 processo
torna-se mais instavel para condi¢fes termofilicas. Assim, o sistema mesofilico passa a
apresentar maior estabilidade e flexibilidade (LABATUT et al., 2014; WESTERHOLM et al.,
2018), pois sua comunidade mais rica com atividades celulares diversificadas torna o processo
mais versatil pela maior a redundancia funcional (LIN et al., 2016b) e participacdo de mais

microrganismos nas interac0es para degradacdo anaerobia (LIN et al., 2016a).

5.2.3.2 Desempenho de Geragdo de Energia em Escala Industrial

A comparacdo dos melhores arranjos do sistema de um estadgio (AT2M5) e dos
arranjos de dois estagios com RST-2 (AST2A8), com RSM-2 (ASM2A8) e com RSM-2 com
recirculacdo do efluente metanogénico (ASM2M8 e ASM2M13) possibilitam observar a
importancia da integracdo dos reatores nos sistemas de dois estagios e o desempenho que a
recirculacdo do efluente metanogénico disponibiliza.

A vazdo de alimentagdo do arranjo do sistema de um estdgio AT2M5 foi projetada
com 59.256 m3.dial. Nos sistemas de dois estagios as vazdes de alimentacio do reator

acidogénico nos arranjos AST2A8 e ASM2A8 foram similares ao sistema de um estagio, com
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valor igual a 58.565 m®.dia™. No caso do arranjo AST2AS8, a vazio afluente do reator RST-2
foi de 26.994 mi.dia?, enquanto que no arranjo ASM2A8 a vazdo do RSM-2 foi de
27.285 mé.dial. Apesar da demanda da vazdo de recirculacio do RA-2 necessaria para
adequar a DQO da vinhaca para as condi¢fes de operacdo do sistema, o fracionamento da
vazdo de vinhaga entre o reator acidogénico e o reator metanogénico possibilitou o
dimensionamento de vazdes similares ao sistema de um estagio, mesmo com a DQO efluente
do RA-2 sendo mais de 10 vezes maior que a DQO a DQO efluente do RT-2.

Mesmo assim, do ponto de vista de adequacdo da DQO da vinhaca, ainda ¢ mais
eficiente utilizar a corrente de efluente do reator metanogénico, tendo em consideragdo a
menor demanda de volume. Dessa forma, nos arranjos com recirculacdo do efluente do reator
RSM-2, a vazdo afluente do RA-2 foi de 8545 m®.dia’ (ASM2M8) e de 16.720 m3.dia*
(ASM2M13), diminuindo em, respectivamente, 85% e 71% a vazao do reator acidogénico em
comparagdo com os arranjos sem recirculagdo do efluente metanogénico. Assim, o reator
RSM-2 operado na TCO de 8,0 kg DQO.m=.dia foi projetado com vazio de alimentagio de
43.182 md.dia’l, enquanto que no arranjo ASM2M13 a vazdo de alimentacio do RSM-2 foi de
23.330 mé.dia’ para a operacdo na TCO aplicada de 13,3 kg DQO.m?3.dia’. Enquanto o
arranjo ASM2M8 obteve vazdo do RSM-2 superior aos arranjos sem recirculacéo do efluente
metanogénico, o arranjo ASM2M13 foi desenhado com vazao similar aos arranjos AST2A8 e
ASM2AB8, destacando a vantagem da operagdo estavel em valor superior de TCO aplicada.
Vale ressaltar que o arranjo ASM2M13 ndo apresenta o fracionamento da vazdo de vinhaca
bruta, mostrando a eficiéncia da estratégia de recirculacdo do efluente metanogénico.

Em razdo dos resultados de remocéo de TCO e das estimativas de vazédo afluente, o
volume do reator RT-1 no arranjo AT2M5 foi de 59.256 m®, com TCO removida de
3,9 kg DQO.m3.dia!. Baseado nos mesmos pardmetros, 0s volumes dos reatores
acidogénicos e metanogénicos dos arranjos dois estagios foram proporcionais as suas vazdes
de alimentag&o. O volume do reator RA-2 nos arranjos AST2A8 e ASM2AS8 foi de 9761 m?,
enquanto que nos arranjos com recirculacdo do efluente metanogénico o volume foi de
14241 m® (ASM2M8) e 2787 m® (ASM2M13), todos com TCO removida no valor de
9,6 kg DQO.m3.dia’. No arranjo AST2A8 o reator RST-2 foi projetado com volume de
20.245 m® (TCO removida de 6,8 kg DQO.m>3.dia), enquanto a sua contraparte mesofilica
(ASM2A8) teve o volume estimado do reator RSM-2 de 20.464 1m® (TCO removida de
6,7 kg DQO.m3.dial), Da mesma forma, o reator RSM-2 foi projetado com volumes de
32.387 m®, com TCO removida de 6,7 kg DQO.m3.dia* (ASM2M8), e 17.497 m?, com TCO
removida de11,5 kg DQO.m>3.dia™ (ASM2M8).
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Assim, comparando os volumes totais de todos os arranjos de todos os sistemas, 0
volume total do arranjo AT2M5 foi de 59.256 m3 composto apenas do reator RT-2, enquanto
o volume total dos arranjos de dois estagios foi de 30.006 m® (AST2A8), 30.225 m?
(ASM2AS8), 33.811 m® (ASM2M8) e 20.284 m® (ASM2M13). A reducéo do volume total dos
arranjos de dois estadgios em comparacdo com o arranjo de um estagio foi de 49% para ambos
os arranjos termofilico e mesofilico sem recirculacdo do efluente e de 43% (ASM2M8) e 66%
(ASM2M13) para os arranjos com recirculacdo do efluente do RSM-2, possibilitando a
reducdo de custo de implantacdo (CAPEX) do projeto (RAJEDRAN et al., 2020).

Entretanto, a redugdo de volume total ndo é o Unico indicador que necessita de
avaliacdo, visto que o objetivo do sistema de digestdo anaerdbia é a producdo de energia a
partir do biogas. Nesse caso, observa-se que nem todos os arranjos dos sistemas de dois
estagios corresponderam em desempenho na geracao de energia de forma eficiente. Enquanto
a geracdo de poténcia do arranjo do sistema de estagio Unico AT2MS5 foi de 26,5 MW,
equivalente a geracéo de poténcia por volume de 447 W.m= de reator, os arranjos AST2AS,
ASM2A8 e ASM2M13 geraram 17,2, 19,7 e 18,5 MW, respectivamente, resultados
insuficientes para a viabilidade do sistema de dois estdgios em comparagdo com o sistema de
um estdgio. Por outro lado, o arranjo ASM2M8 gerou 28,8 MW, a maior recuperacdo de
energia observada no presente estudo. Esse resultado é 9% superior a energia gerada no
sistema de um estagio com volume total 43% menor, destacando as estratégias de dilui¢do da
vinhaca com efluente do RSM-2 e do fracionamento da corrente de vinhaca entre o reator
acidogénico e o reator metanogeénico.

Outro ponto que vale ser ressaltado € o indicador de geracdo de poténcia por volume
que demonstra de forma numeérica qudo eficiente foi a reducdo do volume do reator com o
ponto de vista de reducdo de custos do projeto. Nesse caso, 0s arranjos sistemas de dois
estagios AST2A8 (576 W.m™ de reator), ASM2A8 (654 W.m* de reator) e ASM2M13
(911 W.m™ de reator) foram superiores ao sistema de um estagio, indicando a sua possivel
viabilidade técnica caso o0 espaco da planta e o prego da construcao do reator sejam os fatores
mais significativos para a implementacdo do projeto. Além disso, o arranjo ASM2M13 foi
superior ao arranjo ASM2M8 (851 W.m™ de reator) na geracdo de poténcia por volume,
podendo ser uma alternativa dentro do escopo de sistemas de dois estagios com seu volume
total 40% inferior.

A Tabela 5.29 apresenta um resumo dos parametros de produgdo de energia e 0s

rendimentos energéticos.
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Tabela 5.29 - Estimativa de producéo de energia e rendimentos energeéticos do estudo 2

Reator acidogénico

Arranjo Ve (8 Prody 1
R (M) ol die) Ex (MW) v (kikg DQOen™)
AST2A8 9761 618,8 1,7 1599
ASM2A8 9761 618,8 1,7 1599
ASM2M8 1424 90,3 0,3 1599
ASM2M13 2787 176,6 0,5 1599
Reator metanogénico Total
Arranjo Vi () Produ Ewm M E y
(kmol.dia™) (MW) (kl.kg DQOrem™)  (MW)  (kJ.kg DQOrem™)
AT2M5 59.256 2851 26,5 9967 26,5 9967
AST2A8 20.245 1673 15,5 9744 17,2 6450
ASM2A8 20.464 1941 18,0 11.354 19,7 7398
ASM2M8 32.387 3071 28,5 11.354 28,8 10.777
ASM2M13 17.497 1936 18,0 7737 18,5 7017

VR — volume do reator; Prody — vazdo molar de hidrogénio do reator industrial; Produ — vazdo molar de
metano do reator industrial; En - poténcia gerada pela combustdo do hidrogénio; Ewm - poténcia gerada pela
combustdo do metano; E — poténcia global gerada pelo sistema; yy — rendimento energético de hidrogénio
por carga removida; ym — rendimento energético de metano por carga removida; y — rendimento energético

global por carga removida;

O rendimento energético do arranjo do sistema de um estagio AT2M5 foi de
9967 kJ.kg DQOrem™ (7723 kJ.kg DQO4p?). No caso dos sistemas de dois estagios, o0s
rendimentos energéticos dos reatores metanogénicos foram similares ao sistema de um
estagio, com excecdo do arranjo ASM2M13 (7737 kJ.kg DQOrem™), com valores de
9744 kJ.kg DQOrem™ (AST2A8) e 11.354 kJ.kg DQOrem™ (ASM2A8 e ASM2MB8). Entretanto,
0 sistema de dois estagios também recupera energia no reator acidogénico, apresentando
valores inferiores de rendimento energético de 1599 kJ.kg DQOrem™. A integracio de ambos
os sistemas considerando o processo global modifica o rendimento energético global para
valores de 6450 (AST2A8), 7398 (ASM2AS8) e 7017 ki.kg DQOrem™ (ASM2M8), que séo de
fato inferiores ao sistema de um estagio. O Unico arranjo que obteve rendimento energético
superior ao sistema de um estagio foi o ASM2M8 com 10.777 kJ.kg DQOrem™
(6421 kJ.kg DQOg?).

Portanto, o arranjo ASM2M8 com o fracionamento da vazdo de vinhaca e com a
recirculacdo do efluente metanogénico indica a importancia da geracdo de energia
majoritariamente pelo reator metanogénico. Apesar da relevancia da producdo de hidrogénio,
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0 desenho de arranjos que favorecem maiores producdes de hidrogénio obtém baixo fluxo de
energia por volume de reator, sendo que a real significancia do reator acidogénico esta na
geracdo de um efluente capaz de maximizar a recuperacdo de energia no estagio
metanogénico. Caso a integracdo entre o reator acidogénico e o reator metanogénico de
segundo estagio ndo seja feita de maneira balanceada energeticamente entre a recuperagdo do
H> e a produgdo de CHs, 0 sistema de dois estadgios pode ndo ser viavel do ponto de vista
econbmico frente ao maior custo de implementacdo e a maior demanda de energia na
operacdo de dois reatores (RAJEDRAN et al., 2020). Assim sendo, o melhor sistema de
recuperacdo de energia a partir da vinhaca foi a digestdo anaerdbia em dois estagios com
reator acidogénico termofilico seguido de reator metanogénico mesofilico no arranjo
ASM2M8.
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5.3 CONSIDERACOES FINAIS SOBRE AS MELHORES
CONDICOES OPERACIONAIS OBSERVADAS PARA A PRODUCAO DE
HIDROGENIO E METANO EM DOIS ESTAGIOS

5.3.1 Desempenho Operacional

Ap0s a verificacdo dos resultados das melhores condi¢c6es de operacdo de cada um dos
RALF utilizados, identificam-se faixas melhores de TCO que sdo similares e outras que séo
especificas de cada reator. No caso dos sistemas de digestdo anaerdbia de um estagio, a
evolucdo da producdo de CH4 com o aumento da TCO aplicada foi similar. Na Figura 5.53 é

ilustrado o efeito da TCO aplicada no MY observado nos sistemas de um estagio.
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Figura 5.53 — Evolucdo do MY nos sistemas de estagio unico em fun¢do da TCO

Os valores de PVVM aumentaram até os seus valores maximos na faixa de TCO de 7,5
(1,66 £ 0,21 L CHa.diat.L%, no RT-1) a 10,0 kg DQO.m3.dia? (1,64 + 0,34 L CHa4.dia®.L?,
no RT-2). O MY méaximo foi observado entre a TCO de 5,0 (0,278 + 0,042 LCH4.g DQO*,
no RT-2) a 7,5kg DQO.m3.dia? (0,303 + 0,038 LCHs.g DQO?, RT-1). Esses resultados
demonstram a importancia do controle da TCO para a digestdo anaerobia no sistema de um
estagio . Além disso, a TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia® é a mais recomendada para a digestéo
anaerdbia da vinhaca em sistema de um estagio, observando maiores MY e PVM.

A operacdo dos sistemas de um estdgio com valores de TCO acima de
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10,0 kg DQO.m3.dia? diminuiu os valores de MY e PVM devido a sobrecarga organica e
interferéncia da sulfetogénese, com excessdo da 20,0 kg DQO.m3.dial. Ao comparar a
relagio DQO/SO+* entre 0 RT-1 (18) e RT-2 (23) na TCO de 10,0 kg DQO.m3.dia,
percebe-se que a sulfetogénese foi a principal responsavel pela reducdo do MY do RT-1 para
0,130 + 0,025 LCH4.g DQO™, enquanto que nas mesmas condicdes de temperatura e TCO 0
RT-2 obteve MY de 0,202 + 0,030 LCH4.g DQO™? utilizando uma vinhaga com menor
concentragio de sulfato. No caso especifico da TCO de 20,0 kg DQO.m>3.dia?, a baixa
biodegradabilidade da vinhaca concentrada e a sobrecarga organica foram responsaveis pela
reducdo do desempenho do reator RT-2.

A sulfetogénese foi indicada como o principal fator na diminuicdo do MY de 0,330
para 0,262 L CH4. g DQO™ na digestdo anaer6bia em reator UASB da vinhaga no estudo de
Jiménez et al. (2018). Os autores observaram que a condicdo com excesso de sulfato
(DQO/S0O4* < 10) inibiu 0 consércio metanogénico por componentes produzidos pelas BRS.

Com o objetivo de identificar os valores 6timos associados com a PVH e o HY, os
valores médios observados em cada TCO aplicada aos reatores RA-1 e RA-2 foram ajustados
com funcéo parabdlica utilizando o software Microcal OriginPro 7.5 (OriginLab Corporation,
Northampton, MA, USA). Na Figura 5.54 sdo ilustrados o ajuste do modelo parabdlico para
os valores maximos de PVM, enquanto que na Figura 5.55 séo ilustrados os valores maximos
para 0 MY e o modelo parabdlico ajustado. Os principais resultados dos reatores RA-1 e RA-

2 sdo apresentados na Tabela 5.30.
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PVH (L H,dia".L")

Figura 5.54 — PVH maximos observados no RA-1 e no RA-2 em fun¢do da TCO

HY (mmol H,.g DQO™)

Figura 5.55 — HY méaximos observados no RA-1 e no RA-2 em fungéo da TCO
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Tabela 5.30 — Principais resultados dos reatores acidogénicos

TDH (h) 4
TCO (kg DQO.m3.dia%) 60 90 120*
Conv. Carboidratos (%) 617 675 39+3
Remocédo DQO (%) 95+3,3 10,6 £ 3,2 76+29
DQO efluente (mg.L™Y) 9160+ 650 13261 +807 19632 + 1494
Remogio SO4% (%) 52+ 6 32+7 0
SO4% efluente (mg.L™") 261+ 29 570 +186 11570 + 1334
SSV (mg.L?Y) 806 £ 200 730 £ 272 1352 £ 305
H2% 24+ 6 316 375

PVH ( L.dia®.L?) 050+0,04 142+0,16 0,87 £0,09
HY (mmol H.. g DQO™Y) 0,37+0,03 0,70 £ 0,08 0,32 +0,03

Metabolitos (fragdo molar)

HAC (%) 188+16  27,7+34 216 +1,3
HBuU (%) 314+35  19,9+3,7 28,2+3,1
HisBu (%) 162+13  199+16 22,6 +1,7
HPr (%) 132+20  164+272 27,6 £6,3
HCa (%) 102+1,1 ND ND
HLa (%) 102+04  161+27 ND

*Condigio com vinhaga concentrada; ND — ndo detectado

Os valores 6timos de HY e PVH coincidem os com valores maximos de
0,70 + 0,08 mmol H2.g DQO™ e 1,42 +0,16 L Ho.dia™.L"* que foram observados no reator
RA-2 na TCO de 90 kg DQO.m3.dia™* com DQO afluente de 15.000 mg DQO.L™. O aumento
dos valores de HY e de PVH com o aumento da TCO de 60 para 90 kg DQO.m3.dia™ do
reator RA-1 para 0 RA-2 indica o impacto da quantidade limitada de matéria organica, tendo
em vista os valores similares de conversdo de carboidrato entre as TCO de 60 e
90 kg DQO.m3.dia™* com menor composicdo de Hz no RA-1. Além disso, a rota butirica que
produz no maximo 2 mol Ha.mol™ carboidrato (DAS e VEZIROGLU, 2008) foi prevalente
em menor carga organica aplicada ao RA-1, enquanto que a rota acética que pode chegar a
4 mol Ha.mol™ carboidrato (DAS e VEZIROGLU, 2008) foi prevalente na carga organica
Otima do RA-2.

Por outro lado, quando foi aplicada a TCO de 120 kg DQO.m3.dia! com vinhaca
concentrada, os valores de HY e PVH foram menores que na TCO de 60 kg DQO.m>3.dia*. O



266

menor resultado de converséo de carboidrato de 39 + 3% na TCO de 120 kg DQO.m3.dia! e
a maior concentracdo de SSV no efluente de 1352 + 305 mg.L? corroboram com esta
interpretacdo. Isso indica que os impactos da baixa biodegradabilidade da matéria organica
presente na vinhaca concentrada e possivel sobrecarga organica sdo maiores que a limitacéo
de substrato ocorrida no RA-1. Portanto, a manutencdo e controle da TCO do reator
acidogénico com vinhaga na DQO 15.000 mg DQO.L no TDH de 4h é de grande
importancia para o desempenho 6timo da producdo continua de H2 em RALF termofilico,
possibilitando HY e PVH maximos sem limitacdo ou sobrecarga de substratos.

O resultato 6timo observado para producdo de hidrogénio em RALF termofilico na
TCO de 90 kg DQO.m3.dia? é comparavel a faixa observada na literatura de producio de
hidrogénio com APBR e ASTBR (FERRAZ JUNIOR et al., 2014; FUESS et al., 2019).
Ferraz Janior et al. (2014) realizaram ajuste polinomial com base nos seus resultados
experimentais, indicando o ponto 6timo de producdo de H> com valores de HY de
2,4 mol Hz.mol™ carboidrato (0,7 mmol H..g DQO™) e PVH de 1117 mL Ha.dia’.L? em
APBR termofilico na TCO de 84,2 kg DQO.m>3.dia’ com vinhaca bruta. Em ASTBR
termofilico alimentado com vinhaca bruta, Fuess et al. (2019) observaram PVH e HY
maximos de 2074 mL Ha.dial.L? e 5,4 mmol Hz.g DQOrem™, respectivamente, na TCO de
71,3kg DQO.m3dial. A proximidade desses resultados sugere que a otimizacio dos
resultados de producdo fermentativa de hidrogénio é independente da configuracdo em
reatores de crescimento aderido de biomassa (APBR, ASTBR e RALF).

Da mesma forma que no estagio acidogénico, os resultados de MY e PVM podem ser
comparados em funcdo da TCO para condigdes com TDH de 18 h. Na Figura 5.56 sdo
ilustrados os valores de MY e de PVM obtidos no TDH de 18 h nos reatores RST-1
(9050 mg DQO.L?), RST-2 (10.000 mg DQO.L™?) e RSM-2 (10.000 mg DQO.L ™).

Os valores de PVM dos reatores metanogénicos de segundo estagio nos valores TCO
de 12 (RST-1) e 13,3 kg DQO.m3dia' (RST-2 e RSM-2) foram similares, observando
1,82+0,15L CHgsdialL? no RST-1, 2,71 + 0,26 LCHasdia'.L' no RST-2 e
2,48 +0,24 L CHsdia'.L* no RSM-2. Da mesma forma o MY entre as condigdes
termofilicas e mesofilicas foi similar, com valores na faixa entre 0,225+ 0,022 e
0,260 * 0,050 LCH4.g DQOrem™. Os maiores valores de PVM séo devidos a maior remogéo de
DQO observada no reator RST-2 com TCO removida de 11,1 kg DQO.m>3.dia™ (83 + 5%),
seguido do reator RSM-2 com TCO removida de 11,5 kg DQO.m>3.dia (86 + 5%), enquanto
a TCO removida no RST-1 foi de 7,1 kg DQO.m3dia! (59 + 5%). Essa variagio é

considerada normal devido ao uso das diferentes vinhacas entre o estudo 1 e o estudo 2.
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Figura 5.56 — MY e PVM observados nos reatores de segundo estadgio em TCO similares

As BRS néo interferiram de forma significativa na producdo de CH4 nesses valores de
TCO, tendo em vista que nos reatores RST-2 e RSM-2 a concentracdo de sulfato removido
(372+124 a 407 +124mgSOs~.L'Y) foi maior que a observada no RST-1
(261 + 29 mg SO+*.L1). Assim, estes resultados indicam que independentemente da aplicacio
de nutrientes no afluente do reator de segundo estdgio metanogénico (como feito no RST-1)
ou da aplicacdo de condicBes termofilicas ou mesofilicas, o desempenho da producdo de
metano € aproximadamente 0 mesmo para as mesmas condicGes de operacdo de TDH e de
DQO.

Entretanto, ao avaliar a evolugdo do MY em funcdo da TCO (Figura 5.57), observa-se
que outros fatores além a TCO influenciaram a producdo de CH4 nos reatores de segundo
estagio metanogénico. No reator RST-1, a PVM aumentou de 1,82 + 0,15 L CHa.dia.L™ para
3,18+029L CHasdialL! e o MY permaneceu na faixa entre 0,220+0,020 e
0,258 + 0,042 LCHa4.g DQOrem™ com 0 aumento da TCO de 12 para 21,6 kg DQO.m3.dia™
por meio da redugdo do TDH de 18 h para 10 h. Por outro lado, 0 aumento da DQO de
10.000 mg DQO.L™? (TCO de 13,3 kg DQO.m3.dia) para 15.000 mg DQO.L? (TCO de
18,0 kg DQO.m>3.dial) os valores de MY do RST-2 e do RSM-2 foram reduzidos para,
respectivamente, 0,174 + 0,014 e 0,148 + 0,012 L CH4.g DQOrem®. Além disso, ao utilizar a
vinhaca concentrada na 20.000 mg DQO.L? (TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia?!) a baixa
biodegradabilidade do substrato reduziu a remoc¢do de DQO dos reatores RST-2 e RSM-2

para , respectivamente, impactando o MY de ambos os reatores.
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Figura 5.57 — Evolucdo do MY nos sistemas de dois estagios em funcéo da TCO

Essa diferenca significativa entre os reatores metanogénicos de segundo estagio é
resultante da maior concentracdo de sulfato da vinhaca utilizada no estudo 2, com valores de a
relagilo DQO/SOs* entre 13 e 24 nos reatores RST-2 e RSM-2 (TCO entre 2,7 a
18,0 kg DQO.m>3.dia!) enquanto 0 mesmo pardmetro foi de 35 em todas as condicGes de
operacdo do reator RST-1. Os efeitos negativos da sulfetogénese na digestdo anaerdbia de
vinhaca em sistemas de dois estagios mesofilicos (22 °C) foram observados por Silva et al.
(2020). Em relagdes DQO/SO4%* maiores (50 a 94) a metanogénese foi responsavel por 96,8%
do fluxo de elétrons, enquanto a sulfetogénese apenas 0,7%. Por outro lado, em relacdes
menores de DQO/S04> (9 a 20) ocorreu 0 aumento gradual da sulfetogénese em detrimento
da metanogénese, evidenciando a competicdo entre as BRS e as arqueias com 80,6% de
remocdo de DQO pela metanogénese e 6,4% pela sulfetogénese. O impacto negativo na
metanogénese levou ao acimulo de acidos no reator metanogénico, com menor remocgao de
DQO (87%) e de acidos (70%).

Ap0s a andlise dos resultados das diferentes condigdes de operacdo dos sistemas de
digestdo anaer6bia em um e dois estagios, identificam-se faixas 6timas dos parametros de
operacdo e dos indicadores de desempenho. Na Figura 5.58 s&o ilustrados os valores maximos
de MY com respectivas PVM obtidos para cada um dos reatores metanogénicos e na Tabela

5.31 sdo apresentados os resultados de MY méaximos junto de suas respectivas condicdes de



operacéo e outros indicadores de desempenho.
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Figura 5.58 — Indicadores de desempenho nas condi¢des de melhor MY de cada reator

Tabela 5.31 — Indicadores de desempenho nas condi¢Ges de melhor MY

Sistema Um estagio Dois estagios
Reator RT-1 RT-2 RST-1 RST-2 RSM-2
DQO (mg.LY) 7.500 5.000 9.050 6.000 6.000
TCO (kg DQO.m3.dia?) 75 5 15,4 8 8
TDH (h) 24 24 14 18 18
Temperatura (°C) 55 55 55 55 30
Remogdo DQO (%) 73+6 77+6 69+7 85+6 84+5
TCOrem (kg DQO.m3.diat) 55 3.9 10,7 6,8 6,7
Conversdo Carb (%) 877 92+4 74+8 767 78+6
Conc SO4%* removido (mg.L™?) 408 + 38 383+ 30 261 + 29 263 + 22 282+ 22
DQO/SO4* 18 13 35 21 21
Met Totais (mg DQO/L) 682 + 136 567 + 49 892 + 98 460 + 38 404 + 40
CH4% (%) 68 +7 72+5 74+6 86 +7 84+5
PVM (L.diat.L?) 1,66 +0,21 1,08 +0,30 2,75+ 0,45 1,85+ 0,40 2,12+0,32

MY (L CH,. g DQO?)

0,303+0,038 0,278+0,042 0,258+0,042 0,272+0,059 0,317 +0,028

Os valores de MY observados nos sistemas de um e dois estagios foram similares
dentro da faixa de 0,258 + 0,042 a 0,317 + 0,028 L CH4.g DQO™. O maior valor de MY foi de
0,317 + 0,028 L CH4.g DQO obtido pelo reator RSM-2 na TCO de 8,0 kg DQO.m3.dia?,
com TDH de 18 h, DQO afluente de 6.000 mg.L? e temperatura de 30 °C. Os valores de
rendimento foram decrescentes na seguinte ordem: RSM-2 > RT-1 > RT-2 > RST-2 > RST-1.
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Entretanto, observa-se maiores remo¢des de TCO nos reatores de segundo estagio
metanogénico, possibilitando maiores PVM (1,85 + 0,40 a 2,75 + 0,45 L CHas.dia.LY) que os
valores observados nos reatores de um estagio (1,08 + 0,30 a 1,66 + 0,21 L CHa.dia®.L™?).
Além disso, a relagdo DQO/SO4? dos reatores de segundo estagio metanogénicos (21 a 35)
permaneceu em faixa superior aos reatores de estagio Unico (13 a 18), indicando a vantagem
do processamento prévio da vinhaca no reator acidogénico para remocdo de componentes
interferentes.

Portanto, observa-se que os valores de PVM e MY obtidos nos sistemas de dois
estagios sdo superiores aos sistemas de estagio unico devido a maior facilidade das arqueias
metanogénicas em degradar maiores cargas organicas do efluente acidogénico misturado com
vinhaca bruta em comparacdo com a vinhaca bruta. Além disso, a metanogénese mesofilica
demonstrou melhor desempenho que todas as condi¢cfes termofilicas. Possivelmente, sua
comunidade microbiana mais diversa possibilitou mais interacbes entre os diferentes
microrganismos para degradar a vinhaga de forma mais eficiente sem disperdicio de substrato

com rotas ndo produtoras de CHs, como a sulfetongénese.

5.3.2 Desempenho de Geracao de Energia em Escala Industrial

A determinacdo da vazdo de alimentacdo dos reatores em cada arranjo proposto foi
depedente das condicGes de operacdo impostas. Isso resultou em vazbes de alimentacdo
variarando conforme a necessidade de diluicdo da corrente de vinhaca afluente. O sistema de
um estagio operado na TCO de 7,5 kg DQO.m3.dia® (AT1) foi projetado com vazdo de
alimentacdo de 40.567 m®.dia*, com recirculacio de 32.813 m®.dia™* para diluir a corrente de
vinhaga.

Por outro lado, a diluicdo da corrente de alimentagdo do reator acidogénico com a
corrente de efluente do reator metanogénico possibilitou a diminuicéo significativa das vazoes
de alimentacdo dos arranjos ASM2M8 e ASM2M13, atingindo valores compardveis ao
sistema de um estagio. O fracionamento da corrente de vinhaga para o reator acidogénico no
arranjo ASM2M8 foi de 52%, com os outros 48% indo para o reator metanogénico. Assim, 0
reator RA-2 do arranjo ASM2M8 foi desenhado para TCO de 90 kg DQO.m3.dia* com vaz&o
afluente de 8545 mi.dia, com vazdo de vinhaga de 4027 m*.dia’. A vazdo de vinhaca
planejada para o reator metanogénico foi de 3727 m3.dia, com vazdo de alimentagdo de
43.182 m®.dia* para funcionar na carga aplicada de 8 kg DQO.m>.dia’*. Proporcionalmente,
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82% do efluente do reator metanogénico foi recirculado no processo, sendo 10% da vazdo de
efluente utilizada para ajustar a DQO afluente do reator acidogénico e 72% utilizada na
recirculacdo do reator metanogeénico.

Por fim, no arranjo ASM2M13 a estimativa do reator acidogénico para TCO de
90 kg DQO.m3.dia! foi desenvolvida com vazdo afluente de 16.720 mi.dial. A vazdo
afluente do reator RST-2 foi de 23.330 m3.dia™ para a TCO de 13.3 kg DQO.m3.dia™. Da
vazdo de efluente do reator metanogénico, 39% foi misturada com a vinhaca para ajustar a
DQO afluente do reator acidogénico e 28% foi recirculada no reator metanogénico,
totalizando uma demanda de 67%.

A estimativa do volume do reator de um estagio do arranjo AT1 foi de 40.567 m® com
TCO removida de 5,5 kg DQO.m>3.dia’. Como a diferenca de DQO entre a corrente de
vinhaca bruta e a corrente de efluente do reator metanogénico € muito maior que a diferenca
entre a DQO da vinhaca e do efluente acidogénico, a diluicdo da vinhaga com o efluente do
reator metanogénico torna-se mais eficiente. Baseado nisso, 0s arranjos ASM2M8 e
ASM2M13 foram propostos buscando volumes de reatores acidogénicos menores
aproveitando a diferenca de temperatura entre o reator acidogénico termofilico e
metanogénico mesofilico para evitar a inoculacdo de arqueias no reator acidogénico. Com
isso, o volume do reator acidogénico no arranjo ASM2M8 foi de 1424 m® na TCO removida
de 9,6 kg DQO.m3.dial, e o volume do reator metanogénico de segundo estagio foi de
32.387 m®, baseado na TCO removida de 6,7 kg DQO.m3.dia™. A soma dos volumes totais
dos reatores do arranjo ASM2MS8 foi de 33.811 m3, indicando um volume 17% menor que o
sistema de um estégio do arranjo AT1.

Tendo em vista a menor dependéncia do tamanho do reator acidogénico no
planejamento da escala industrial, o arranjo ASM2M13 foi proposto para visualizar o
desempenho de uma condi¢cdo com uma maior TCO removida no reator metanogénico de
segundo estagio de 11,5 kg DQO.m=.dia. Nesse caso, 0 volume programado para o reator
acidogénico foi de 2787 m3, baseado na TCO removida de 9,6 kg DQO.m3.dia* e 0 volume
do reator metanogénico de segundo foi estipulado em 17.497 m3. Portanto, o arranjo
ASM2M13 obteve a menor soma de volumes de reator acidogénico com reator metanogénico,
totalizando 20.284 m®, metade do volume do reator metanogénico de um estagio (40.567 m?®).

De acordo com Lovato et al. (2020), apesar do sistema de dois estagios levar a maiores
custos de instalagdo devido a construcdo de dois reatores, o sistema de dois estagios
possibilita maiores remocdes globais de DQO e possibilita a producdo de hidrogénio que pode

aumentar os ganhos de energia com o hythane (FUESS et al., 2018c). Essa afirmacgéo €
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confirmada nos arranjos apresentados, com o0s sistemas de dois estigios apresentando
remocgOes globais de DQO acima de 70% enquanto o sistema de um estagio apresentou
remocdo de DQO de 73%. Além disso, ambos os arranjos apresentaram reducdo de 17%
(ASM2M8) e 50% (ASM2M13) da soma do volume total dos reatores em comparacdo com o
volume do reator metanogénico de um estagio.

Outras estimativas de reatores na configuracdo de AnSBBR foram realizadas
utilizando a mesma usina de cana-de-acucar considerada neste estudo (ALBANEZ et al.,
2016a; 2016b; VOLPINI et al., 2018; LOVATO et al., 2019b; SOUSA et al., 2019). A
configuragcdo de AnSBBR permite que a dilui¢do da vinhaga alimentada seja feita dentro do
reator usando o volume residual ap6s a descarga do efluente tratado. Dessa forma, a vazdo de
alimentacdo de vinhaca em todos os estudos de AnSBBR foi de 7754 mé.dia’*, modificando a
relacdo entre o volume residual e o volume alimentado por ciclo (ALBANEZ et al., 2016a;
2016b; VOLPINI et al., 2018; LOVATO et al., 2019b; SOUSA et al., 2019).

O sistema de digestdo de um estagio mesofilico (30 °C) de Albanez et al. (2016b) foi
projetado para operar na TCO de 4,77 kg DQO.m3.dia! com volume total de 63.395 m® e
volume residual de 35.427 m® para uma TCO removida de 4,58 kg DQO.m>.dia* e remogéo
de DQO de 83%. O projeto final constituiu quarto reatores em paralelo, cada um com
15.849 m®.

Na co-digestdo mesofilica (30 °C) da mistura de 67% de vinhaca e 33% de melago
(em DQO) para producdo de hidrogénio, Albanez et al. (2016a) desenvolveram a estimativa
de um reator AnSBBR com volume total de 163.780 m? e volume residual de 113.829 m® para
operar na TCO de 13,7kgDQO.m3.dia'l para uma TCO removida no valor de
2,17 kg DQO.m3.dia. O arranjo final consistiu de seis reatores acidogénicos em paralelo
com 6076 m® cada. O reator metanogénico de segundo estagio alimentado com o efluente de
Albanez et al. (2016a) foi projetado por Volpini et al., (2018) com TCO aplicada e removida
de, respectivamente, 8,3 e 5,9 kg DQO.m>3.dia. O volume total do reator foi de 6878 m?
(quarto reatores de 1720 m®) com volume residual de 1513 m®. Além disso, Volpini et al.
(2018) estimaram o reator industrial metanogénico de um estagio mesofilico (30 °C) tratando
apenas vinhaca na TCO aplicada de 10,1 kg DQO.m3dia' com TCO removida de
9,8 kg DQO.m3.dia. O volume total do reator foi de 30.640 m® (quarto reatores de 7660 m?)
com volume residual de 18.384 m®,

Outros sistemas de digestdo mesofilicos (30 °C) em um estdgio da vinhaga com outro
co-substrato foram propostos por Lovato et al. (2019b) (glicerol) e Sousa et al. (2019) (soro
de queijo). No estudo de Lovato et al. (2019b) a TCO aplicada foi de 10 kg DQO.m3.dia
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com TCO removida de 9,11 kg DQO.m=3.dia, projetando um reator com volume total de
65.370,6 m*, com volume residual de 37.254,1 m®, distribuido em 9 reatores de 7263,4 m?
cada. Por outro lado, Sousa et al. (2019) estimaram um volume total de reator de 30.512 m?,
distribuido em quarto reatores de 7628 m3, com volume residual de15.427 m? para os valores
de TCO aplicada e removida de, respectivamente, 15,27 e13,22 kg DQO.m3.dia™™.

Ao comparar com outros sistemas de tratamento propostos € importante considerar 0s
diferentes tamanhos de plantas, desde capacidades menores de 1 a 2 milhdes de toneladas de
cana (NOGUEIRA et al., 2015), intermediarias de 2 a 4 milhdes de toneladas de cana
(MORAES et al., 2014; FUESS et al., 2018c) até plantas de ampla escala com 9,3 milhdes de
toneladas de cana (FUESS et al., 2018b). As faixas de DQO consideradas para as plantas
anexas (com producdo de aclcar e etanol) foram de 23.400 (ALBANEZ et al., 2016b) a
33.600 mg.L! (MORAES et al., 2014), com vazdes de vinhaca de 5000 (SALOMON et al.,
2011) (NOGUEIRA et al., 2015) a 9207 m3.dia* (FUESS et al., 2017b).

No estudo de Fuess et al. (2017b) foi estimado para o esquema de digestdo de dois
estagios, trés reatores de leito fixo acidogénicos termofilicos (55 °C) operados em paraelo,
cada um com 1820 m® (total de 5460 m®) total de e cinco reatores metanogénicos com
1820 m® (total de 9100 m®). No sistema de digestdo de um estagio, foram estimados seis
reatores ASTBR metanogénicos cada um com 1820 m3 (total de 10920 m?).

O Unico sistema de digestdo anaer6bia de um estagio termofilico (55 °C) para o
tratamento de vinhaca em funcionamento no Brasil foi projetado por Souza et al. (1992),
consistindo de um reator UASB de 5000 m® localizado na Usina Sdo Martinho (Praddpolis,
S30 Paulo, Brasil). Esse projeto considerou uma producéo de etanol de 340.103 m? por safra
(161 dias). Entretanto, o objetivo deste projeto foi apenas a producdo de biogas adequada para
a secagem de levedura (MORAES et al., 2015a), ndo sendo programado para tratar todos os
26.398 mé.dia? de vinhaca gerada com a producio de etanol (considerando
12,5 m?® vinhaga.m™ etanol). Considerando os dados do reator em escala piloto de Souza et al.
(1992) (TCO de 25 a 30 kg DQO.m3.dia, DQO de 31.500 mg.L1), pode-se assumir que a
vazdo de alimentagdo do reator em escala plena foi projetada para faixa entre 3968 a
4762 m®.dia’t, menos de 20% da vazdo total de vinhaca produzida.

As vazdes de producdo de hidrogénio dos sistemas de dois estagios foram de 90,3
(ASM2AS8) e 176,6 kmol Ha.dia? (ASM2A13). A poténcia gerada com essas producgdes de
hidrogénio foram de 0,3 (ASM2A8) e 0,5 MW (ASM2A13). Esse resultado é inferior ao
estimado por Albanez et al., (2016a) em ANnSBBR com 1550 kmol Hz.dia? devido

fracionamento da corrente de vinhaca para o reator acidogénico e para o reator metanogénico,
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diminuindo a quantidade de material organica disponivel para a producéo de hidrogénio.

Apesar destes resultados, a maior parte da energia contida na matéria organica foi
recuperada pelo reator metanogénico. No arranjo AT1, a vazdo de geracdo de metano foi de
3011 kmol CHa.dia?, enquanto que nos arranjos ASM2M8 e ASM2M13 foram de 3071 e
1936 kmol CHa.day™?, respectivamente. Dessa forma, a producéo de energia do sistema de um
estagio foi de 28 MW, equivalente a 169.825 MWh.ano™. Por outro lado, o arranjo ASM2M8
obteve poténcia gerada de 28,8 MW, com producdo de energia em potencial de
174.768 MWh.ano?, enquanto o arranjo ASM2M13 produziu 18,5 MW, equivalente a
112.176 MWh.ano™. Portanto, o arranjo ASM2M8 resultou na maior poténcia e geracio de
energia. Entretanto, como o volumes maiores podem levar a maiores custos de implementacao
(LOVATO et al., 2020) é importante avaliar a geracéo de energia por volume de reator. Nesse
caso, o arranjo ASM2M13 resultou em 911 W.m™ reator por safra, enquanto a geracio de
energia do arranjo ASM2M8 foi estimada em 851 W.m™ reator e no sistema de um estagio
689 W.m reator. Dessa forma, quanto mais relevante o custo de construgdo do reator ou em
usinas onde o espaco de construcdo é restrito, mais atrativo € o arranjo ASM2M13.

Resultados similares de poténcia e energia gerada foram observados em estudos
baseados em diferentes capacidades de planta. A producdo de energia estimada para sistemas
de um estagio em usinas de 2 a 4 milhdes de toneladas de cana por safra na literatura é de 5,41
a 5,77 MW (SALOMON et al., 2011), 5,02 a 6,37 MW (MORAES et al., 2014) e de 6,1 a
8,3 MW (FUESS et al., 2018c) considerando eficiéncias de geracdo de energia elétrica de
30% para caldeira industrial e 38% para um motor de combustdo interna estacionario. Em
sistema de digestdo de um estagio Albanez et al (2016b) estimaram a producéo de 17 MW por
safra, com a produgdo de 1650 kmol CHs.dia® em quatro AnSBBR mesofilicos (30 °C)
operados em paralelo com volume de 15.849 m® cada. Em quatro AnSBBR termofilicos
(55 °C) de 5084 m® cada com DQO afluente de 20.000 mg.L?, Albuquerque et al. (2019)
estimaram a poténcia recuperada de 30,3 MW por safra, produzindo 185.533 MWh.ano™,

Fuess et al. (2018a) estimaram a geracdo de energia elétrica a ser adicionada no ciclo
das plantas de 10,3 a 12,7 MW em plantas autbnomas e de 10,8 a 13,4 MW em plantas
anexas. Nesse caso, as usinas tinham capacidade de 4 milhdes de toneladas de cana, com a
usina anexa tendo vaz&o de vinhaca de 10680 m*.dia™ e DQO de 30,9 g.L%. Por outro lado, a
destilaria autbnoma tinha vazéo de vinhaga de 16580 m®.dia® e DQO de 21,0 g.L* (Fuess et
al., 2018a).

Maiores recuperagdes de energia foram observados em estudos com co-digestdo de
vinhaca com soro de queijo (SOUSA et al., 2019; LOVATO et al., 2019a) e glicerol
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(LOVATO et al., 2019b). Na TCO aplicada de 15,27 kg DQO.m=>.dia com 75% vinhaca e
25% soro de queijo na em quatro AnSBBR mesofilicos (30 °C) com volume de 7628 m?® cada,
Sousa et al. (2019) estimaram a producdo de estimaram a producéo de 35,48 MW por safra,
com a producdo de 3819 kmol CHa.dia® e geracdo de 215.424 MWh.ano? de energia.
Também usando quarto AnSBBR mesofilicos (30 °C) de 16.950m? para tratar vinhaga (50%)
e soro de queijo (50%), Lovato et al. (2019a) estimaram a poténcia gerada de 39,9 MW com
geracio de energia de 242.416 MWh.ano™. Por outro lado, Lovato et al. (2019b) estimaram a
producio de 5466,9 kmol CHa.dia™* e geracio de 117.000 MWh.ano™ se o biogas gerado fosse
aplicado em motor de combustdo interna estacionario (eficiéncia de 38%) ou
92.000 MWh.ano™ se aplicado em caldeiras industriais (30% de eficiéncia).

Para uma planta com capacidade de moagem de 9,3 milhdes de toneladas de cana,
Fuess et al. (2018b) estimaram vazdes de producdo de metano entre 5053 e 6277 m®.h'* para o
sistema de dois estagios e de 4033 a 5010 m®.h para o sistema de um estagio. Com relagéo a
recuperacdo de energia, de 12,9 a 26,7 MW podem ser recuperados pelo sistema de dois
estagios, engquanto que de 13,3 a 25,6 MW pode ser recuperados pelo sistema de um estagio,
considerando a eficiéncia de recuperacao de energia elétrica de 43% no motor de combustéo
interna. A producdo de metano do sistema de dois estagios pode ser 20% maior que o sistema
de um estagio devido as vantagens da separacdo de estagios em termos de maior
biodegradabilidade da vinhaca e estabilidade operacional dos reatores (FUESS et al., 2018b).
Em termos relativos, a producéo de energia estimada por Fuess et al. (2018b) ficou entre 1,4 a
2,7 MW por milhdo de tonelada de cana para o sistema de um estagio e de 1,4 a 2,9 MW por
milhdo de tonelada de cana no sistema de dois estagios.

Esses valores sdo similares a geracdo de energia elétrica de 2,5 MW por milhdo de
tonelada de cana para o sistema de um estagio do arranjo AT1, 2,6 MW por milhdo de
tonelada de cana para o arranjo ASM2M8 e 1,7 MW por milhdo de tonelada de cana para o
arranjo ASM2M13. Esses valores foram obtidos utilizando uma conversdo de energia elétrica
de 30% para caldeiras ou motores de combustéo interna (FUESS et al., 2018a; 2018b; 2018c;
LOVATO et al., 2019a; 2019b; SOUSA et al., 2019).

A eletricidade obtida por tonelada de cana pelo biogas no sistema de um estagio foi de
15,2 kWh, engquanto que nos sistemas de dois estagios nos arranjos ASM2M8 e ASM2M13
foi de, respectivamente 15,7 kWh e 10,1 kWh, respectivamente. Essa geracdo de energia €
comparavel as necessidades de energia elétrica de uma biorrefinaria brasileira de médio prote
(12,0 kWh por tonelada de cana) (FUESS et al., 2018b), mostrando que a aplicagcéo da
biodigestdo é uma oportunidade direta para melhorar a rentabilidade da usina com vendas de
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bioenergia. Em termos praticos, a eletricidade a partir do biogas nesses cenarios poderia
sustentar populacdes de 80 até 130 milhares de habitantes por safra, usando o consumo
mensal per capita de 159 kWh por més em 2018 (EPE, 2019).

Apesar da extensa literatura de digestdo anaerdbia da vinhaca indicar que o sistema de
dois estagios aumenta a recuperagdo de energia em comparagdo com o sistema de um estagio
(XI1A et al., 2016; SIVAGURUNATHAN et al., 2018; KRISHNAN et al., 2018; HANS e
KUMAR, 2019), a estimativa de energia produzida nos sistemas de dois estagios em todos 0s
arranjos foi inferior ao sistema de um estagio no cenario AT1 (28,0 MW), com excec¢édo do
ASM2MB8 (28,8 MW).

Os principais resultados de rendimento energético e de producdo de energia sdo

apresentados na Tabela 5.32.

Tabela 5.32 — Melhores resultados de producéo de energia e de rendimento energético

Reator acidogénico

Arranjo Produ
Vg (M?) (kmol dia®) Ex (MW) 1 (kJ.kg DQOrem™)
ASM2M8 1424 90,3 0,3 1599
ASM2M13 2787 176,6 0,5 1599
Reator metanogénico Total
Arranjo Vi () Prod Em ™ E y
(kmol.dia) (MW) (kJ.kg DQOrem™)  (MW)  (kl.kg DQOyem™)
AT1 40.567 3011 28,0 10.850 28,0 10.850
ASM2M8 32.387 3071 28,5 11.354 28,8 10.777
ASM2M13  17.497 1936 18,0 7737 18,5 7017

VR — volume do reator; Prody — vazdo molar de hidrogénio do reator industrial; Produ — vazdo molar de
metano do reator industrial; En - poténcia gerada pela combustdo do hidrogénio; Ew - poténcia gerada pela
combustdo do metano; E — poténcia global gerada pelo sistema; y+ — rendimento energético de hidrogénio
por carga removida; ym — rendimento energético de metano por carga removida; y — rendimento energético

global por carga removida;

O principal motivo para uma producdo de energia e rendimento energético inferior na
estimativa do sistema de dois estagios estd no elevado volume necessario para o reator
acidogénico. Apesar do hidrogénio ter elevada entalpia de combustdo de 143 kJ.g* (HANS e
KUMAR, 2019) o rendimento energético da acidogénese é inferior ao da metanogénese pois a
maior parte da energia contida na matéria organica permanence no meio liquido na forma de
metabolitos soltveis, que sdo convertidos a CH4 no estadgio metanogénico. Dessa forma, os

objetivos da separacdo em dois estagios devem ser: a degradacdo de substratos para o
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enriquecimento de acidos organicos para conversdo mais eficiente para metano no segundo
estagio; e a recuperacdo do hidrogénio produzido no estagio acidogénico (RAJEDRAN et al.,
2020). Portanto, ao projetar arranjos industriais de reatores anaerobios € importante que o
processo favoreca de maneira balanceada energeticamente a recuperacdo do hidrogénio e a
producdo de metano.

O sistema de um estdgio do arranjo AT1 obteve rendimento energético de
10.850 kJ.kg DQOrem™ (7942 kJ.kg DQOgyY) considerando a energia produzida pelo reator
metanogénico de 28,0 MW com volume de 40.567 m® e TCO removida no valor de
5,5 kg DQO.m3.dial. Por outro lado, os sistemas de dois estagios apresentam dois
rendimentos energéticos distintos, um para o reator acidogénico e outro para o reator
metanogénico.

No caso dos sistemas de dois estagios, o reator metanogénico mesofilico do arranjo
ASM2MS8 obteve rendimento energético de metano de 11.354 kJ.kg DQOrem™ considerando a
poténcia gerada pelo RSM-2 de 28,5 MW com volume de 32.387 m® e TCO removida de
6,70 kg DQO.m3.dia’. O rendimento energético de hidrogénio do RA-2 foi de
1559 kJ.kg DQOrem™ considerando a energia produzida pelo reator acidogénico de 0,3 MW
com volume de 1424 m3 e TCO removida de 9,6 kg DQO.m3.diat. Por fim, o rendimento
total do sistema de dois estigios do arranjo ASM2MS8 foi de 10.777 kJ.kg DQOrem™
(6421 kJ.kg DQO4 1), aproximadamente igual ao rendimento energético do arranjo AT1. O
motivo da maior poténcia gerada no sistema de dois estdgios do arranjo ASM2M8 de
28,8 MW em comparacao com arranjo AT1 de 28,0 MW foi a maior remocao global de DQO,
produzindo um efluente com 972 mgDQO.L? em comparagdo com o efluente de
2040 mg DQO.L™.

No caso do arranjo ASM2M13, a carga aplicada ao reator metanogénico mesofilico foi
de 13,3 kg DQO.me.dia*, obtendo rendimento energético de metano de 7737 kJ.kg DQOrem™.
Nesse caso, foi considerada a poténcia gerada de 18,0 MW com volume de 17.497 m3 e TCO
removida de 11,5 kg DQO.m3.dia™t. O rendimento energético de hidrogénio também foi igual
aos arranjo ASM2M8 (1559 kJ.kg DQOrem™) considerando a energia produzida pelo reator
acidogénico de 0,5 MW com volume de 2787 m® e TCO removida de 9,6 kg DQO.m3.dia™.
O rendimento energético total do sistema de dois estagios foi de 7017 k.kg DQOrem™
(3297 kJ.kg DQOgy?). Esse resultado é inferior ao rendimento energético do arranjo AT1, mas
possibilita uma reducdo do volume total de 50%.

Avaliando a viabilidade energética do sistema de digestdo anaerdbia de dois estagios

em comparacao com o sistema de um estagio para a mistura glicerol e soro de queijo, Lovato
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et al. (2020) observaram maior rendimento energético no sistema de um estdgio
(12.000 kJ.kg DQOrem™) em comparacdo com dois estagios (7000 kJ.kg DQOrem™). Os dois
principais fatores responsabilizados por esse resultado foram: (i) o elevado rendimento de
CH4 observado no sistema de um estagio (15,0 mol CHs.kg DQOrem™) que teve diferenca de
apenas 10,3% do rendimento do sistema de dois estagios (16,5 mol CHa.kg DQOrem™); (ii)
maior fluxo de energia em menor volume (451,6 m®), sendo que o sistema de dois estagios
teve maior soma total dos volumes dos reatores (598,8 m®). Segundo Rajendran et al. (2020),
0 sistema de dois estagios pode ndo ser viavel do ponto de vista econémico caso nao existam
vantagens o suficiente no menor volume de reator e maior producdo de metano frente ao
maior custo de implementagéo e a maior demanda de energia na operagédo de dois reatores no
sistema de dois estagios.

Outros estudos da literatura de digestdo anaerdbia de vinhaca em dois estagios
apresentam apenas a comparacdo direta do rendimento energético de cada reator. A estimativa
realizada por Volpini et al. (2018) para a producdo de energia em dois estagios de reatores
ANnSBBR mesofilicos (30 °C) indicou o rendimento energético de 9847 kJ.kg DQO4? do
reator metanogénico de um estagio e no sistema de dois estagios o rendimento energético de
hidrogénio de 257 kJ.kg DQOgz? (1,06 mmol Hz.g DQO4?) e o rendimento energético de
metano de 13.406 kJ.kg DQOgz? (16,76 mmol CHa.g DQO4pt). Entretanto, ao calcular o
rendimento global do sistema de dois estagios os autores consideraram a soma simples dos
rendimentos energéticos, obtendo o valor de 13.663 kJ.kg DQOg,*. De forma similar, Fuess et
al. (2017a) comparando um UASB termofilico (55 °C) de um estagio e um sistema de APBR
+ ASTBR de dois estagios termofilicos (55 °C) em escala de laboratério, observaram
rendimento energético no sistema de um estagio de 144 MJ.m= vinhaca (5090 kJ.kg DQOap’
1), enquanto o sistema de dois estagios apresentou rendimento energético de hidrogénio de
9,5 MJ.m™ vinhaga (0,34 ki.kg DQO4p™) e rendimento energético de metano de 177,7 MJ.m?
vinhaga (7930 kJ.kg DQOgy). Segundo os autores, o rendimento energético total do sistema
de dois estagios foi de 187,2 MJ.m™ vinhaga.

Portanto, apesar dos resultados apresentados em escala de laboratorio indicarem maior
rendimento energético do sistema de dois estdgios em comparacdo com o sistema de um
estagio, apenas o arranjo ASM2M8 apresentou maior recuperacdo de energia que o sistema de
um estagio devido a maior remocdo de matéria organica. O arranjo ASM8M13, apesar da
menor recuperacao de energia, € uma alternativa eficiente para os casos em que o custo de
capital de construgédo dos reatores seja o gargalo do projeto, com reducgéo de 50% na soma do

volume total e maior geracdo de energia por volume de reator. Esses resultados ressaltam a
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importancia da operagdo do sistema de dois estagios com reator acidogénico termofilico e
reator de segundo estagio metanogénico mesofilico ao permitir a recirculagdo do efluente do
reator metanogénico para o reator acidogénico sem inocular arqueias metanogénicas que
consumam o hidrogénio. Esse arranjo permite favorecer de maneira balanceada
energeticamente a recuperacdo do hidrogénio e o enriquecimento de acidos organicos para
conversdo mais eficiente na produgdo de metano no segundo estéagio.

A avaliacdo da producdo de energia comprovou a viabilidade energética da producao
de hidrogénio e metano em sistema de dois estagios em compara¢do com o sistema de um
estagio. A integracdo eficiente entre o reator acidogénico e o reator metanogénico na
estimativa de aumento de escala foi um dos pontos principais para que o sistema de dois
estagios obtivesse producdo de energia similar ao reator de um estagio. Apesar do maior
rendimento energeético dos reatores metanogénicos de segundo estagio, a integracdo do reator
acidogénico termofilico com o reator metanogénico termofilico teve rendimento energético
global inferior ao sistema de um estdgio, produzindo menos energia no sistema de dois
estagios termofilicos que no reator de um estagio termofilico. Por outro lado, a integracdo do
sistema de dois estagios com temperaturas diferentes ressaltou a importancia da recirculacdo
do efluente do reator metanogénico para o reator acidogénico ao superar a geragéo de energia
do sistema de um estagio. O arranjo ASM2M8 possibilitou producéo 3% maior que o sistema
de um estagio com reducéo de 17% do volume total do sistema. Esse cenério foi composto de
um reator acidogénico termofilico de 1424 m® e reator metanogénico de segundo estagio
mesofilico de 32.387 m?, produzindo 28,8 MW por safra. A co-geracdo de energia gerada
pelo biogas foi equivalente a 7,6% a energia total do bagaco na safra, aumentou a recuperacéo
de energia da cana-de-agUcar pela usina para 96,7%.

As alternativas propostas nos arranjos AT1, ASM2M8 e ASM2M13 possibilitardo aos
gerentes de plantas e engenheiros de processos qual cendrio melhor se encaixa para as
necessidades das suas usinas de cana-de-agucar. Além disso, estudos futuros devem ser
realizados para avaliar em escala piloto o impacto da recirculagdo do efluente do reator
metanogénico mesofilico no desempenho de geracdo de energia nos arranjos propostos. O
desenvolvimento desses sistemas de digestdo anaerobia da vinhaca de cana-de-agucar
favorece a evolucdo da industria do etanol de 1G para 2G ao fornecer mais energia para a co-
geracdo e utilizar o bagaco excedente para producdo de etanol. Essa recuperacdo de energia
do bagaco é importante pois pode direcionar parte do bagaco gerado para a producdo de
etanol 2G sem a redugdo da venda de energia elétrica pela co-geracdo de energia
(RODRIGUEZ et al., 2019).
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A titulo de comparacdo com a producdo de energia de usinas de cana-de-agucar
operacionais, observa-se que o0 grupo Sdo Martinho produziu na safra 2019/2020
913.000 MWh pela queima do bagaco no processo de cogeracdo nas suas quatro unidades
industriais, totalizando a capacidade de moagem de 22,6 milhGes de toneladas de cana-de-
aclcar (40,4 kWh.t? cana-de-agticar) (GRUPO SAO MARTINHO, 2020). Por sua vez, a
Usina Coruripe produziu na safra de 2019/2020 o total de 430.312 MWh de energia a partir da
moagem de 14,6 milhdes de toneladas cana-de-agucar (29,5 kWh.t cana-de-aglcar) nas suas
cinco unidades industriais (USINA CORURIPE, 2020). Com a eletricidade gerada pelo
biogas no arranjo AT1 do sistema de um estagio (15,2 kWh.t! cana-de-agticar) e pelo arranjo
ASM2MS8 do sistema de dois estagios termofilico-mesofilico (15,7 kWh.t* cana-de-agcar),
estima-se que a geracdo de energia por tonelada de cana pode crescer em 38,9% no caso do

Grupo Sao Martinho e em 53,2% na Usina Coruripe.
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6. CONCLUSOES

Diante dos resultados obtidos neste estudo é possivel confirmar a hipdtese que o
RALF é uma configuracdo de reator de alta taxa viavel tecnicamente para a biodigestdo da
vinhaca para recuperagdo de energia por meio de producdo de hidrogénio e metano em
condicdes de estagio Unico ou dois estagios em diferentes temperaturas. A producdo de Hz e
CH4 em sistema de dois estagios foi superior ao sistema de estagio unico, confirmando a
hipotese especifica 1. As vantagens da utilizacdo de um estdgio acidogénico para alimentar o
estagio metanogénico levaram a PVM de 2,75 + 0,4 L CHa.dia®.L?, remocio de DQO de
72+ 7% e HY de 0,258 + 0,042 L CH4.g DQO™ na TCO de 15,4 kg DQO.m3.dia™. Apesar da
reducdo do MY com o aumento da TCO para 21,6 kg DQO.m=.dia, foi observado o maior
valor de PVM desse estudo de 3,18 +0,29 L CHadia™.L™. Além disso, o reator RA-1
possibilitou a producdo de hidrogénio com porcentagem de H> foi de 24 £ 6% com PVH de
0,50 + 0,04 L Ha.dia™.L* e remocéo de DQO de 9,5 * 3,3%. Por outro lado, foi observado no
RT-1 resultados similares de MY (0,303 + 0,038 L CHs.g DQO™) e composicdo de metano
(68 + 7) na TCO de 7,5 kg DQO.m3.diat, mas com PVM 39% inferior.

Os sistemas de dois estagios termofilico-termofilico (RA-2+RST-2) e termofilico-
mesofilico (RA-2+RSM-2) também obtiveram melhor desempenho em comparagdo com o
sistema de um estagio (RT-2) em termos de remoc¢do de DQO, PVM e MY. A comparagdo
entre a producdo mesofilica (RSM-2) e termofilica (RST-2) de CHs indicou que o
desempenho dos reatores nas TCO de 2,7 a 13,3 kg DQO.m3.dia! foi similar, observando os
valores maximos de MY e de recuperacdo de energia na TCO de 8 kg DQO.m3.dia* e o valor
maximo de PVM para 0 RST-2 na TCO de 13.3 kg DQO.m™3.dia’. Entretanto, as respostas
dos reatores RSM-2 e RST-2 ndo foram similares quando interferéncias no processo
bioquimico de degradacdo anaerObia tornaram-se mais evidentes nas TCO de 18 e
24,7 kg DQO.m3.dia’, como maior atividade sulfetogénica, condicdes de sobrecarga organica
e baixa biodegradabilidade da vinhaga concentrada em compara¢do com a vinhaga bruta.
Enquanto o RST-2 seguiu 0 mesmo perfil do RT-2 de diminui¢do de todos os indicadores de
desempenho pela sobrecarga organica, 0 RSM-2 obteve seu valor maximo de PVM de
3,16 + 0,35 L CHa.dia®.L™ na TCO de 24,7 kg DQO.m3.dia, refutando a segunda hipotese
especifica.

A avaliacdo da producdo de energia comprovou a viabilidade energética da producao

de hidrogénio e metano em sistema de dois estagios em comparacdo com o sistema de um
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estagio. A integracdo eficiente entre o reator acidogénico e o reator metanogénico na
estimativa de aumento de escala foi um dos pontos principais para que o sistema de dois
estagios obtivesse producdo de energia similar ao reator de um estagio. Apesar do maior
rendimento energético dos reatores metanogénicos de segundo estagio, a integracdo do reator
acidogénico termofilico com o reator metanogénico termofilico teve rendimento energético
global inferior ao sistema de um estdgio, produzindo menos energia no sistema de dois
estagios termofilicos que no reator de um estagio termofilico. Por outro lado, a integracdo do
sistema de dois estagios com temperaturas diferentes ressaltou a importancia da recirculacédo
do efluente do reator metanogénico para o reator acidogénico e do fracionamento entre os
reatores da vazdo de vinhaga ao superar a geracao de energia do sistema de um estagio. O
arranjo ASM2M8 possibilitou produgdo 3% maior que o sistema de um estagio (arranjo AT1)
com reducdo de 17% do volume total do sistema, confirmando a hipétese especifica 3. Esse
arranjo foi composto de um reator acidogénico termofilico de 1424 m® e reator metanogénico
de segundo estagio mesofilico de 32.387 m?, produzindo 28,8 MW por safra. A co-geracéo de
energia gerada pelo biogas foi equivalente a 7,6% a energia total do bagaco na safra, podendo
aumentar significativamente a co-geracao de energia elétrica das usinas de cana-de-agUcar.

Assim, a operacdo do sistema de dois estagios com reator acidogénico termofilico e
reator de segundo estagio metanogénico mesofilico (RA-2+RSM-2) é mais indicada a
digestdo anaerdbia da vinhaca de cana-de-agUcar tendo como fatores principais: (i) a
estabilidade operacional da producdo de CHs mesmo em condigdes de sobrecarga orgénica e
acumulo de componentes toxicos; (ii) a integracdo dos reatores focada na maximizacdo da
geracdo de energia por meio da recirculacdo do efluente do reator metanogénico mesofilico e
pelo o fracionamento da corrente de vinhaga entre os reatores.
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7. SUGESTOES

A partir dos resultados obtidos neste estudo, sugere-se para pesquisas posteriores e
complementares a esta:

e Avaliar em ensaios laboratoriais o efeito da mistura do efluente do reator
metanogénico mesofilico com a vinhaca bruta no desempenho da producdo de termofilica
de hidrogénio e mesofilica de metano em sistemas de dois estagios;

e Investigar em experimentos de escala de laboratério o uso do efluente do reator
metanogénico mesofilico como estratégia para reduzir as necessidades do sistema de dois
estagios de digestdo anaerdbia do uso de agentes alcalinizantes para controle do pH e do
uso de &gua para diluir a vinhaga de cana-de-agucar;

e Auvaliar a producao continua de hidrogénio e metano em sistemas de um e dois
estagios a partir da vinhaca de etanol de segunda geracao;

e Analisar 0 uso de outras configuracdes de reatores anaerobios (como EGSB)
em conjunto com o RALF para producdo de hidrogénio e metano a partir da vinhaca de
cana-de-agucar em sistema de dois estagios;

e Investigar o desempenho operacional e avaliar energeticamente a estimativa de

aumento de escala do uso de co-substratos para digestdo anaerébia com a vinhaca;
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